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INTRODUCCION

El suministro de agua potable constituye actualmente uno de los problemas mas graves
y urgentes que enfrenta la Ciudad de México, y este problema se agravara aun mas en
los proximos afios, ya que se estima que |a poblacién en el area metropolitana de la Cd.
de México sera de alrededor de 22.3 millones para el afio 2000 con una demanda de
agua de 92 m/seg. Actualmente el 72% de la demanda lotal es cubierta por acuiferos
locales, el agua traida de cuencas cercanas contabiliza un 26% adicional y el resto viene
de sistemas colectores de aguas superficiales Jocales y de la recuperacion indirecta de
aguas residuales tratadas [Ref.i-1], conscientes de esta problematica en la Direccion
General de Construccién y Operacion Hidréulica (DGCOH) del Departamento del Distrito
Federal a través de su Subdireccién de Desarrolio se emprendid un ambicioso programa
de desarrollo tecnolégico con miras a lograr un mayor reuso de las aguas residuales asi
como &) aprovechamiento de algunos acuiferos contaminados con calidad deficiente en
el Valle de México.

Para llevar a cabo esta tarea la DGCOH encomendd a varias empresas privadas el
disefio y construccion de dos plantas piloto las cuales fueron terminadas, probadas y
entregadas en el afio de 1985, a partir de 1986 la DGCOH comenzé un programa de
pruebas experimentales [as cuales concluyeron en el afio de 1991 con la implementacion
parcial a escala total de algunas operaciones unitarias de tratamiento terciario en la
Planta de Tratamiento conocida como "Cerro de !a Estrella” localizada en fa delegacion
iztapalapa af oriente de la ciudad de México.

En términos generales las dos plantas piloto operadas por la DGCOH son conocidas

como:

« Dispositivos Experimentales de Tratamiento Avanzado de Aguas Residuales
(DETAAR), localizada actualmente en terrenos de la planta Cemro de la Estrella, esta
planta fue disefiada para estudiar las posibilidades de tratamiento avanzado para un
efluente del tratamiento biolégico secundario.

« Planta piloto de potabilizacion con procesos avanzados Santa Maria Aztahuacan
(SMA) localizada en e! pozo Santa Maria Aztahucan en la delegacion |ztapalapa al
oriente de la ciudad de México, esta planta fue disefiada para estudios de
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potabilizacién de acuiferos no explotados y contaminados del sureste de la Ciudad
de México.

Conforme los estudios experimentales progresaron en las dos plantas piloto, se hizo
evidente la similitud en la solucién a estos problemas de tratamiento y se llegé a la
conclusion que una solucién Gnica podria consistir de una planta prototipo con dos lineas
de tratamiento paralelas e independientes; una linea de tratamiento para agua de
aculfera contaminado y una segunda linea para tratamiento avanzado de agua residual.
El trabajo experimental desarrollado en estas plantas dio como resultado un informe con
los resultados finales y las recomendaciones para el disefio a escala total de la planta

prototipo de tratamiento avanzado.

En afios recientes ha surgido a nivel mundial un renovado interés por el polémico tema
de potabilizar el efluente de una planta municipal de tratamiento secundario para reciclo
directe al consume humano, tomando este tema, el presente trabajo trata sobre la
actualizacion de los conceptos, el andlisis y critica a los resultados y recomendaciones

finales que fueron obtenidas de las pruebas piloto llevadas a cabo en la planta DETAAR
y que se emitieron en su momento para establecer los criterios de disefio de una planta
de tratamiente avanzado para el efiuente secundario de la ptanta Cerro de la Estrella con
el proposito de obtener agua con la calidad adecuada para efectuar la recarga de
acuiferos agotados y eventualmente poder inyectarla directamente ala red de
distribucién de agua potable de la Cd. de México.

Es importante mencionar que en la planta piloto DETAAR se implementaron procesos
poco empleados tradicionalmente en las plantas de tratamiento hasta ahora construidas
en la Republica Mexicana, las operaciones unitarias que fueron utilizadas son:
Separacion por espumacién, filtracion en medio dual (arena silica - antracita),
precipitacién quimica, adsorcion en carbén activado granular, ozonacién y dsmosis
inversa. Estas operaciones fueron consideradas en su momento como la mejor
tecnologia disponible.

Sin embargo en afios recientes se han desanrollado otros procasos tales como:
agotamiento-adsorcién de VOC (siglas en inglés de Compusestos Organicos Volatiles),
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microfiltracién, ultrafiltracién, nanofiltracion, biofiltracion, ozonacién - adsorcion en carbon
activado, oxidacion avanzada y la filtracion granutar en lechos moéviles y fluidizados, los
cuales abren otras posibilidades que pueden ser exploradas, por 1o tanto en este trabajo
también hace una breve mencion a estas procesos en un intento por actualizar el
espectro de tecnologias de procesos disponibles en una planta pifoto que fue disefiada a

mediados de Ia década de los 80’s.

La experiencia fructifera de 4 décadas que la DGCOH tiene en materia de redso del
agua residual en la Cd. de México pemiten afirmar, que la potabilizacion de agua
residual es una altemnativa viable en el presente para optimizar el reuso racional del agua
potable en la ciudad de México; asi mismo la experimentacion en las plantas DETAAR y
SMA ha demostrado que la potabilizacién del agua residual es una opcién con viabilidad
técnica probada, que en i futuro inmediato competira econdémicamente contra las
alternativas convencionales y con los proyectos basados en grandes obras hidraulicas
de infraestructura que pretenden traer agua de fuentes externas al valle de México.

Como en todas las plantas de tratamiento de aguas residuales, la planta de tratamiento
avanzado también genera desechos en forma de comrientes liguidas con grandes
cantidades de sélidos suspendidos en las cuales se concentran los contaminantes
separados y cuyo procesamiento y disposicién no fue experimentado en la planta
DEETAR vy por lo tanto no es discutido en este trabajo, sin embargo se debera reconocer
la importancia que tiene el tratamiento y disposicién de estos desechos liquidos y séfidos
y la necesidad de desamollar futuros trabajos en este campo considerando que en la
actualidad practicamente no se hace ninguna clase de tratamiento de estos desechos en
las plantas mexicanas y su importancia aumentara en relacion a la exigencia de nuevos y
mas estrictos reglamentos ambientales que impondran los gobiemos federal y estatal
para la disposicién de residucs sélidos en un futuro préximo.

Finalmente cabe mencionar que por la naturaleza de los fendmenos quimicos y
fisicoquimicos que se flevan a cabo en estos procesos de tratamiento avanzado de
aguas residuales con el objetivo de potabilizacién, este trabajo también tiene como
propésito presentar una area de oportunidad en donde se puede desarrollar el ingeniero
quimico para el cual su formacién académica lo hace particularmente calificado.
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CAPITULO1
RESUMEN DE RESULTADOS DE LA PLANTA PILOTO DETAAR.

ANTECEDENTES
Los estudios experimentales llevados a cabo en la planta piloto DETAAR utilizaron el
efluente secundario tratado en la planta de Cerro de la Estrelia, por lo tantc es necesario

iniciar con una breve introduccién sobre esta planta.

La planta de Tratamiento de Aguas Residuales Municipales de Cerro de la Estrellaesla
planta de tratamiento de aguas residuales mas grande que opera la DGCOH hasta la
fecha en el Distrito Federal con una capacidad nominal de 3 m¥/seg, y con posibilidades
de ampliar su capacidad hasta 5 m¥seg.

Actualmente la planta opera con tres médulos de tratamiento con una capacidad nominal
de 1 m*/seg cada uno, después de un proyecto de rehabilitacidn y mejoramiento en el
afio de 1986 para implementar dos procesos unitarios de tratamiento terciario
(espumacién y filtracién en medio granular dual), la planta quedo conformada finalmente
por los siguientes procesos unitarios:

Cribado, Sedimentacién primaria, Espumacion, Tratamiento biolégico (fodos activados
con nitrificacién), Sedimentacion secundaria, Filtracién en medio dual (arena-antracita) y
Desinfeccién con cloro.

Con estos procesos de tratamiento la planta Cerro de la Estrella produce actualmente un
efluente con calidad de tratamiento terciario.

Uno de los objetivos principales de este proyecto pretendia que i efluente de esta
planta con calidad de tratamiento secundario fuera alimentado a la futura planta de
tratamiento avanzado con e} proposito de obtener agua con la calidad adecuada para la
recarga de acuiferos por inyeccién directa a pozos sobre-explotados en ia zona sur-
oriente de la Cd. de México, y eventualmente llevar a cabo una mezcla en la red de
suministro de agua potable de primer uso con el propésito de complementar el suministro
de agua potable, por lo tanto el efluente secundario de esta planta fue seleccionado para
llevar a cabo las pruebas piloto.
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La conceptualizacidn de los niveles de tratamiento para el disefio de procesos vincula
calidad y aplicacién, de tal manera que la integracion de los procesos y operaciones
unitarias se ha designado en el ambito de la ingenieria del tratamiemto de aguas
residuales como nive! primario, nivel secundario, nivel terciario, nivel avanzado y reuso o
repotabilizacion segun sea el caso..

El nivel de tratamiento que deberian alcanzar tas aguas residuales de la Planta Cerro de
la Estrella, dependeria directamente del destino finai del efluente, en este caso el
objetivo se dirigit hacia el reaprovechamiento de las aguas residuales, este objetivo
requiere que el efluente sea de mejor calidad ya que seria alimentada a una planta de
tratamiento avanzado, por lo tanto se decidio llevar el tratamiento del efluente a nive!

terciario.

£n el Distrito Federal los valores maximos que se toleran en diversos pardmetros de
catidad son funcion de las aplicaciones del efluente tratado, las cuales pueden ser :
recarga de acuiferos, riego de dreas verdes, uso agricola, usos recreativos, para forrajes
y pasturas, abrevaderos, vida silvestre y agua de enfriamiento en |a industria, estos
parémetros méximos estan definidos en las Normas de Calidad de Agua Renovada para
Reuso, del reglamento para el Relso de Agua en el Distrito Federal.

A su vez en el contexto nacional las Normas Técnicas Ecolégicas NTE-CCA-032/91 y
NTE-CCA-033/91 sancionan la disposicion final del agua tratada mediante riego agricola
y el riego de hortalizas y productos hortofruticolas, respectivamente, por ofra parte la
NOM-001-ECOL-1996, establece los limites maximos permisibles de contaminantes en
las descargas de aguas residuales en aguas y bienes nacicnales.

Por otra parte la Secretaria de Salud ha desarrollado normas para certificar la calidad det
agua potable para uso humano, estas normas editadas en 1991 son presentadas en la
Tabla 1-4 y se mantienen vigentes a la fecha.

LA PLANTA PILOTO DETAAR

La planta piloto DETAAR tiene una capacidad de tratamiento para un fiujo promedio de
0.5 litros/seg ( 30 litras/min} y cuenta con nueve procesos unitarios de tratamiento que
pueden ser interconectados en diferentes secuencias de procesamiento.
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La Fig.1-1 presenta el diagrama de flujo de proceso simplificado de la planta pilote
DETAAR en donde también se indican los rangos de operacién de los principales

equipos.

Las secuencias basicas que pueden ser experimentadas son:

« Secuencia No.1: Tanque de igualacién, Espumacion, Tratamiento quimico,
Desabsorcion de amoniaco, Recarbonatacion, Filtracion, Adsorcién en carbén
activado, Desinfeccion.

¢ Secuencia No.2 :Tangue de igualacion, Espumacién, Tratamiento quimico,

Recarbonatacién, Filtracién, Adsorcion en carbén activado, Desinfeccién,

« Secuencia No.3 :Tanque de igualacion, Espumacién, Tratamiento quimico,

Desabsorcién de amoniaco, Recarbonatacion, Filtracion, Osmosis inversa,

Decarbonatacién, Desinfeccion.

En términos generales las secuencias No.2 y No.3 tuvieron como objetivo obtener agua
potable y 1a secuencia No.1, agua para recarga de acuiferos por inyeccion directa. Las
secuencias No.1 y No.2 exhibieron practicamente los mismos resultados e inclusive la
secuencia No.3 hasta el proceso de filtracién puede ser analizada conjuntamente con las
secuencias No.1 y 2, por lo tanto las secuencias de procesos experimentadas pudiercn
ser integradas en dos secuencias basicas:

La primera basada en el proceso de dsmosis inversa y |la segunda en el proceso de

adsorcién en carbén activado granular, con estas dos secuencias se pudieron simular

dos diferentes altemativas para alcanzar el objetivo de calidad, los procesos que forman
estos dos trenes de tratamiento son:

« Primera secuencia basica - Tren basado en la osmosis inversa : Espumacion,
tratamiento quimico (adicién de quimico, mezclado rapido, floculacién y clarificacion),
fitracién dual {arena-antracita), 6smosis inversa, descarbonatacion, ozonacién y
cloracion.

+ Segunda secuencia basica - Tren basado en el tratamiento fisico-quimico:
Espumacion, tratamiento quimico {adicién de quimico, mezclado réapido, floculacion y
clarificacion), desabsorcidn de amoniaco en torres empacadas, recarbonatacién con
CO», filtracién en medio dual (arena-aniracita), adsorcion en carbdn activado

granular, ozonacion y cloracion.

pag.7



El tren de tratamiento fisico-quimico fue principalmente orientado a ia remocién de
fosforo y metales pesados para lo cual se selecciond el proceso de precipitacién con cal

en exceso.

Una vez seleccionadas las secuencias basicas de procesos, la DGCOH llevo a cabo un
programa de monitoreo de la calidad del agua obtenida en cada uno de los procesos
unitarios, asi como de la calidad final del agua efluente de la planta, en la tabla 1-1 se
presentan un resumen de valores finales promediados de los datos recopilados los
cuales fueron comparados contra los criterios de calidad de agua potable consistentes
de 46 parametros de control como se indican en |a tabla 1-2 y contra algunos criterios de
calidad de la Agencia de Contro! Ambiental (EPA) de los E.U.A. presentados en ia tabla
1-3, esta Gltima comparaci6n dGnicamente se hizo como referencia y no se consideraron
como objetivos.

La corriente No.5 presenta la calidad de! agua obtenida con la secuencia basica No.2 y
la comiente No.6 la calidad obtenida con la secuencia No.1 ambas antes de Ia
desinfeccion final con cloro, la comiente No.7 presenta la calidad obtenida con la
secuencia basica No.2 despues de la desinfeccién con cloro y sobre esta cormmiente se
aplicaron los criterios de la DGCOH.

Como se puede observar de los 54 parametros establecidos en la Tabla 1-1 para
controlar la calidad del agua, 15 parametros no fueron sancionados y 10 parametros no
cumplieron el criterio de calidad de la DGCOH, de estos parametros los correspondientes
a solidos totales volatiles, sélidos disueltos volatiles, coliformes y pH pueden
considerarse los mas importantes, de los pardmetros no sancionados la DBOs y fésforo

son los mas sobresalientes.

RESULTADOS EN LA PLANTA PILOTO DETAAR

A continuacién se presenta un resumen de los resultados alcanzados en |a operacion de

las secuencias basicas de procesos probadas para los siguientes parametros

seleccionados como representativos:

« ElpH de las aguas influentes promedio nitinariamente sobre 8.0 unidades y fue
elevado en el tratamiento quimico mediante la adicién de cal hasta un valor medio de
10.4 , este valor no se aitero significativamente en el proceso de agotamiento de NH;
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con aire, siendo solo mediante la adicién de CO, antes del proceso de filtracién que
se ajusto en aproximadamente 8.2 unidades; sin embargo después de la adsorcién
en carbon activado granular el pH disminuyo hasta 7.5 unidades, probablemente
debido al consuma de alcalinidad por la incipiente nitrificacion biotdgica
experimentada en los lechos de carb6n activado. En et caso del efluente de dsmosis
inversa el pH resulto acido (4.5 unidades) antes de la operacién de
descarbonatacién, procedimiento mediante el cua! se pudo ajustar el pH del
permeado sin adicién de productos quimicos en un valor aproximado de 7.5
unidades.

© El color de las aguas solo fue removido por el tratamiento quimico con cal en un
porcentaje aproximado de! 15%, manteniéndose en cerca de 23 unidades Pt-Co
hasta antes del proceso de adsorcién en el cual se logro un efluente con 7 unidades
Pt-Co con una eficiencia de remocién del 70% y una eficiencia global para estos
procesos de! 74%. En el caso de la secuencia con osmosis inversa el color del
permeado promedio sobre 6 unidades Pt-Co, siendo solo ligeramente mejor que en la
secuencia con carbon activado.

La turbiedad de las aguas se removié hasta 47% en la primera secuencia y 76% en
el segunda, comespondiendc a valores de 1.1y 0.5 UNT en el efluente final
respectivamente.

La alcalinidad y dureza de las aguas se alteraron proporcionalmente con la adicién
de cal en el tratamiento quimico, observandose el siguiente patron: al agregar cal a
las aguas crudas se incrementaron en promedio |a alcalinidad total de 170 a 200
mg/L y la alcalinidad a la fenolftaleina de 10 a 90 mg/L; por su parte la dureza total
subié de 150 a 185 mg/L, pasando el contenido de carbonatos de 20 a 170 mg/L y el
de bicarbonatos de 170 a 40 mg/L; después del proceso de recarbonatacién el valor
de estos parametros quedo aproximadamente igual gue antes de la adicion de cal.
En contraste, en la linea de dsmosis inversa si se experimento una remocién efectiva
de alcalinidad y dureza, quedando el permeado practicamente libre de iones calcio,
magnesio, carbonatos y bicarbonatos, lo que propicic que aunque @l agua fue de
axcelente calidad esta resulto muy corresiva y no apta para el consumo hGmano.

La conductividad eléctrica de las aguas en el tren convencional de tratamiento con

carbén activado se mantuvo inalterada a través de los procesos con un valor medio
entre 600 y 850 pmhos/em, no asi en el efluente de ésmosis inversa, donde este
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parametro alcanzo valores promedio de solo 80 ymhos/cm, indicativo de la eficiente
remocion de sales disueltas llevada a cabo en las membranas.

L.os cloruros se mantuvieron constantes en el tren convencional, con un promedio de
50 mg/L mientras que en la unidad de 0smosis inversa se observo una remocion del
76%

Sélidos en todas sus formas:

Como era de esperarse, las concentraciones de sélidos disueltos se mantienen
practicamente constantes a través del tren convencional de procesos, promediando
cerca de 480 mg/L (380 fijos y 100 voldtiles); el efluente de bGsmosis inversa presento
una concentracién promedio de SDT de 47 mg/L (17 de los cuales fueron fijos y 30
volatiles); estas cifras representaron una eficiencia de remocion global del 80% (96%
de los sélidos disueltos fijos y 70% de los vofatiles).

En el proceso de agotamiento de NH; se observo una disminucion significativa del
contenido de sélidos totales volatiles (STV) y sdlidos disueltos volatiles (SDV),
probablemente debido al arrastre de algunos compuestos volatiles; sin embargo,
después de los filtros se observaron de nueva cifras de SDV similares a las del
efluente del tratamiento quimico, mismas que volvieron a disminuir después del
proceso de adsorcion, para totalizar finaimente una eficiencia de remocion global de
aproximadamente el 25% de los SDV.

En dsmosis inversa se logro la remocion del 61% de la concentracion de SDV.

Los bajos contenidos de solidos suspendidos totales (SST) de las aguas crudas se
incrementaron refativamente después de la adicidn de cal, hasta alcanzar valores
cercanos a los @ mg/L; no obstante, este pardmetro se controlo posteriormente en las
unidades de filtracién, promediando sobre 4 mg/L; en el efluente de dsmosis inversa
ol contenido de SST fue menor 1 mg/L.

En ninguno de los trenes experimentados se detecto la presencia significativa de
stlidos sedimentables.

Los contenidos de nitrégeno amoniacal y nitrégeno total Kjeldhal (NTK) solo se
vieron ligeramente disminuidos después de las operaciones de filtracién y adsorcién,
presumiéndose la nitrificacion biolégica en los lechos empacados; en el caso del NTK
se observo una eficiencia promedio de remocidn del 26% asociada principalmente
con los lechos de carbdn activado. En 6smosis inversa se obtuvieron
consistentemente remociones superiores al 90% para ambos parametros.
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A pH promedic de 10.5 se removid el 90% del contenido de fésforo y fosfatos
acarreadoes por las aguas crudas al tratamiento quimico, obteniéndose un efluente
con solo 0.4 mg/l de P y 1.1 mg/L de POy4; el equipo de 6smosis inversa fue capaz
de remover adicionalmente el 50% de las cifras anteriores.

Metales pesados: Ambos trenes de procesos, el convencional y la asmosis inversa,
demostraron su habilidad para remover diversas fracciones de los contenidos de
hierro, manganeso, plomo, cadmio, mercurio, cromo y arsénico, hasta situar sus
concentraciones, en la mayoria de los casos, por debajo de los limites de deteccion
de los métodos analiticos disponibles; sin embargo, solo la dsmosis inversa pudo

- disminuir, con notable eficiencia, las concentraciones de iones no precipitables como
sodio y potasic y de precipitables como calcio y magnesio.

Coliformes totales y fecales: Una de las ventajas adicionales de un tratamiento

quimico con cal es Ia posibilidad de desinfeccion que brinda, al elevar el pH de las
aguas por amba de 10 unidades; los resultados alcanzados en los DETAAR no
fueron todo lo satisfactorios que se esperaban, aungue si se demostré cierto grado
de eficiencia. Los coliformes fueron abatidos de un nivel original de 300000 NMP/100
mL a 42000 después del tratamiento quimico con y 10000 después de la desorcién
de NH,, pudiendo indicar esto que falto iempo de contacto en el sedimentador, por
otra parte los niveles de coliformes se incrementaron después de los filtros y tambien
después del carbén activado, probablemente por florecimiento de nuevas colonias en
los lechos empacados. En el efluente de 6smosis inversa no se detectaron bacterias
coliformes, demostrandose la eficiencia de ias membranas para rechazarias ( como
se utilizaron membranas de poliamida aromatica, no se comio el riesgo de que el
material de construccién sirviera de sustrato alimenticio a las bacterias rechazadas).
La materia orgénica medida como DBOs y DQO se mantuvo constante a través del
proceso convencional, después de! tratamiento quimico con los valores medios de 2
¥ 20 mg/L, respectivamente; cabe aclarar que estas bajas cifras son representativas
del contaminantes refractarios que resistieron la oxidacién biologica en el proceso
secundario de Cerro de la Estrella y el fratamiento quimico de los DETAAR. En
dsmosis inversa las cifras correspondientas fueron de 2y 7 mg/L.

Substancias activas al azu) de metileno {SAAM]): E! proceso de espumacion

aplicado directamente al agua cruda secundaria, produjo eficiencias de remocion de
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SAAM del 54% en promedio. Esta cifra se incremento hasta el 88% en el proceso de
adsorcién en carbén activado y hasta el 96% en el de ésmosis inversa.
Para llevar a cabo las determinaciones analiticas de los parémetros anteriormente
mencionados, se utilizaron técnicas y procedimientos estandar del Laboratorio Central de
Control de Calidad del Agua dependiente de la DGCOH-DDF, el nivel de muestreo y
andlisis seleccionado fue el 2A y para algunos parametros del 3A.
Como referencia la siguiente tabla explica los criterios de analisis utilizados por la
DGCOH-DDF:

Niveles Descripcién del nivel del andlisis

A Muestreo simple, se utiliza para detectar contaminacién bacterioldgica y
obtener informacién sobre residuos libres de cloro, acidez, conductividad

eléctrica, temperatura y turbiedad

2A | Adicional al nivel A, obtiene muestras de las caracteristicas fisicas y quimicas
prevalecientes en el Distrito Federal, tales como: alcalinidad total, cloruros,
color, demanda de oxigeno, dureza tfotal y nitrbgeno amoniacal.

3A  |Cumple las nommas para el agua potable establecidas por la Secretaria de
Salud, estas nomas incluyen parametros adicionales de cloro, dureza (calcio y
magnesio), fluoruros y sélidos totales disueltos, nitratos, nitritos, N-orgénico,
sulfatos, SAAM, K, Na, Al, As, Ba, Cd, Cu, cianuro, fluoruro, Fe, Pb, Mg, Mn,
Hg, Ni, Ag, Se, Zn

4A  [Procedimiento de muestreo intensivo, se practica cuando se tiene la sospecha
de existencia de componentes sintéticos organicos, componentes organicos
volatiles, demanda de oxigeno biolégico y quimico, raddn y patbégenos

humanos.
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Tabla 1-1 Resultados experimentales finales de Ia calidad del agua saliendo de cada op
unitaria obtenidos en la planta piloto DETAAR (ver Fig.1-1)
Corriente 1 2 3 4 5 6 7 Criterlc de Cumple con
Parametros Influente | Tratamisnts | Desabsorcion | Filtracidn Carbén | Csmosis | Desinfeccion | calided critario
Quimico de NH3 Activode lrreorsa DGCOH DGCOH
pH B| 104 104 a2 75 45 77| 65a689 NO
Calor (U P1-Ca) 27 22 20 23] 7 ;} 8 o) S1
Turbwdad (NTU} 21 28 22 [+3¢] 11 05 08 10 S
Alealmaad total (CaCO3) 169 202 151 150 161 7 140 400 Sl
Alcalindad fenotttaleina 19 80 -3 27 10 O
Dureza total (CaCO3) 153 186, 168 187 137 8, 157 500 &l
Carbonstos 21 189 182 50 No BANGORad0
Bicarbonatos 174 42 58 146 1681 9 140 N KANCIONado
Caonductmdad {umhosicm) 611 586 8BS 633 450 79 625 1000 St
Clorurcs L] 5 33 £y -] 12 50| 250 51
Solidos totales 48Q 493 474 503, 512 44 4865 500 St
Soliaos [olales fice 84 376, 408 9} 404 "7 416 450 8
Sohidos totales volaties 112 106 B8 108 110] 30 70 50 NO
Solidos draueitos iotales. &75 484 467 499 457 ar 477 1000 8l
‘Sohdos disueltos fijoa 380 380 403 395 76 19| 410 500 Sl
Soldos disusitos volstiles 10 104 65 105 B85 3 &7 10 NQ
Solkios suspendiios totaies. € 9 7 4 4 1 3 1 NO
Saldos suspendidos fics 3 7 ) 4 3 ND. 3 [¥] NO
Soldos suspendidos volatiles 4 2 2 7 3 1 1 [+] NO
Solidos sedimentaties. (mUL) ND ND ND ND N.O NOD ND 1O $ANCONAI
Nitrogens amomacal 3z 45 22 23 23 03 05 Sl
Nitrégeno total 41 1 kR 3 23 03 5.63 5
Fosforo total 4 04 a6 035 03 02 1o sancionado
Fosfatos 1otales 18 11 17 17 09 [+].] 1O BANCIONATO
Calco iotal 28 34 17 az 30 2 X 100 Sl
Magnesio total 20 19 20, 20 15 o] 2 125 Sl
Sodia total 75 82 78 72 mw 1 85| 100 =l
Potasw tetal 17 16 20 7 17 1 17 12 NO
Hiermo soluble og7 ND 002 005 039 005 0 06! no sancionado
Manganesa soluble £.043 ND N.D og7 cos Q.05 ND. NS sancionado
Flomo sciuble ND ND ND ND NO ND. ND NO SARCKNBG0
Cadmio soluble o0 ND ND ND N ND ND. no sanclonado
Wercuno sgluble 00007 ND ND 00005 ND ND ND. no kanconado
Arsénico soluble § 00E.04 § 00E-04 & 00E-04 B ODE-D4 ND N.D 00006 0 sancionado
Cromo soluble ND ND ND ND 006 ND. ND n0 sanconado
Hrerrg tota! © 135 01 005 en 025 00§ 006 03 5
Manganeso total o ND ND 0055 0045 ND ND G615 s
Piamo rotal ND NG NG ND ND ND ND 005 Sl
Cadmw total (] ND ND ND NG ND ND 00o% 8l
Mercuno total 2 00E-03 ND ND 00007 00002 0 0008 0 0006 c.o sl
FArsénico total 120803 110E-02 1 10E-02 7 0OE-D4 00009 0 000S) 0.0018 0.05 =]
Cromg totel 0.052% ND ND 002 005 ND ND. 005 St
Colformes fecaies (NMP/100mL) 2850001 42867 8400 23150 53600 ND, 2400 ] NO
Colformes totales (NMP/100mL) 330000 42867 11150 31400 54200 ND 2400/ 2 NO
BDOS 1018l 6 2 2 2 3 ? 3 no sancionado
DBOS soluble 2 1 2 2 o sancipnado
DOC toal 3 0 39 23 20 7 5 4 sl
DOC soluble 26| 18 16 7 RO sancionado
L'SA.AM 213 097 082 095 0325 0.08 03 0.5 3l
Nota: Todas las «n mg/L, pto an denda sa Indique otras unidades,
M.D. = No por o
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Tabla 1-2 Criterios actuales de calidad de agua otable

Parametros Criterio | Unidades | Organismo
1|pH 6569 SS
2|Color 20 U PtiCo SS
3| Turbiedad 10 UTN S5
4| Alcalinidad Total (*) 400 mg/L S
51Alca. a la Fenofialeina (%) 10 mgit DGCOH
6|Dureza Total {*) 500 mg/L SS
7|Dureza de Calcio. {*} 300 mg/l. SS
&|Dureza de Magnesio. (*) 200 mg/L DGCOH
9lConductividad Electrica 1000 pmhosicm DGCOH

10| Ciorures 250 mgfL OPS
11{Suffatos. 250 mgit §s
12| Solidos Totales 500 mg/L DGCOH
13| Sol. Tot. Fijos. 450 mgfl DGCOH
14| Sol. Tot, Volatiles. 50 mgl. DGCOH
15| Sol. Disueltos Totales 1000 mg/L OPS
16 Sol. Dis. Fijos. 500 mglL EPA
17{Sol. Dis. Volatiles. 10 mgiL EPA
18|Sol. Suspendidos Tot. 1 mg/L EPA
19|Sel. Suspendidos Fijos. 0 mg/L DGCOH
20|Sol. Susp. Volatiles. 0 mgiL DGCOH
21[Nitrog. Amoniacal 05 mg/L EPA
22|Nitrogeno Nitratos. 5 mg/L DGCOH
23| Nitrogeno Organico. 0.1 mgt ss
24|Nitrogeno Nitritos. 0.05 mgil. sSs
25|Fluoruros 1.5 mg/L SS
26|0CMA 3 mglL S5
271D0Q0O Total 4 mglL DGCOH
28|SAAM 05 mgt S5
29|Arsenico Total 0.05 mg/l S5
30|Cadmio Total 0.005 mgit 8s
3 |Calcio Total 100 mg/L DGCOH
32|Zinc Totat 5 mgh S$S
33|Cobre Total 1.5 mgiL S
34|Cromo Total 0.05 mg/L S
351Fierro Total 0.3 mgil SS
36|Magnesio Total 125 mgit ss
37|Manganeso Total 0.15 mghtt §s
38|Mercurio Total 0.001 mg/L DGCOH
39|Piomo 0.05 mg/L 8S
40FPotasio Total 12 mg/L DGCOH
41{Selenio Total. 0.05 mg/L 58
42|Sificio Total — _— DGCOH
43|Sodio Total. 100 m Ss
44| ColiformesTotal 2 NMP/100mi ss
45|Coliformes Fecales 0 ORGH00m! DGCOH
46|Cuenta Estandar 200 Col/100ml DGCOH

Donde:

S5 - Secretaria de Salubridad
DGCOH - Direccion General de Construccion y Operacion Hidraulica

EPA - Envirenmenta! Protection Agency {Agencia de Proteccion Ambiental)

OPS - Organizacion Panamenicana de la Salud

(*) mg/L como CaCO3
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Tabla 1-3 Estandares Federales de Agua Potable de los E.U.A

Substancia EPA Primary | EPA Secondary
Standards,mg/L Standards,mg/L

Arsérico 0.05

Bario 1

Cadmio 0.01

Cloruros 250

Cromo 0.05

Cobre 1

Hierro 0.3

Plomo 0.05

Manganeso 0.05

Mercurio 0.002

Nitratos {N}) 10

Selenio 0.01

Piata 0.05

Suifatos 250

Sol. Disueltos Totales 500

Zinc 5

Turbidez <5.0

Color 15

Qlor 3

Corrosividad No corosivo

Agentes espumantes 05

pH 6.5a85

Endrin 0.0002

Lirdano 0.004

Methoxychlor 0.1

Toxafeno 0.005

24D 0.1

2,4,5-TP Silvix 0.01

Radioactividad:

Gross Alpha + <5 picocuriesflitro

Gross Beta

Trihalometanos 100 ppb
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Tabla 1-4 Normas desarrolladas por la Secretaria de Salud
para certificar la calidad del agua potable {1991)

Contaminante Norma Unidad
Aluminio 0.2 mg/L
Arsenico 0.05 mgi.
Bario 1.0 mg/L
Cadmio 0.005 mg/L
Dureza de calcio 300.0 mg/L CaCO3
Demanda quimica de oxigeno 3.0 mg/L
Cromo (V1) 0.05 mg/L
Cobre 15 mg/L
Cianuro 0.05 mg/L
Fluoruro 1.5 mg/L
Hiemo 0.3 mg/L
Piomo 0.05 mg/L
Dureza de magnesio 1250 mg/L CaCO3
Manganeso 0.15 mg/L
Mercurio 0.001 mg/L
Nitratos 5.0 mg/L N
Nitritos 0.05 mg/t N
Selenio 0.05 mg/L
Sulfato 250.0 mg/l
Alcalinidad total 400.0 mg/L CaCO3
Zinc 5.0 mg/L
Extractivos de carbon-cloroformo 03 mg/L
Extractivos de carbon-alcoho! 1.5 mg/L
Nitrogeno ofganico 0.1 mg/L N
Fenoles 0.001 mg/L
Color 20.0 unidades Pt-Co
Cloro libre 0.2 mg/L
Cloro (agua con sobredosis) 1.0 mgiL
Substancias activas al azul de metilen| 0.5 mgil
pH 89-85 unidades
Sabor y olor No detectable
Turbiedad 10 NTU escala silice
Coliformes fecales, NMP 0 no. /100 mL
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FIG. 1-1- DIAGRAMA DE FLUJO SIMPLIFICADO DE LA PLANTA PILOTO D.ET.AAR
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CAPITULO 2
PROCESO DE ESPUMACION

INTRODUCCION

En este capitulo se comenzara con la descripcion de cada una de las operaciones
unitarias que forman la planta piloto DETAAR siguiendo el flujo de proceso presentado
en la Fig. 1-1, y de acuerdo a fa primera y segunda secuencia basica de procesoes como

quedo establecido en el Capitulo 1.

El primer proceso unitario es la espumacion o separacién por fraccionamiento de
espumas, este es un proceso de separacion y/o concentracion de componentes
disueltos, por la adsorcion de uno o mas solutos en la superficie de burbujas, 1a
eliminacion de la espuma formada por las burbujas en la superficie del liquido tratado
ramueve el soluto concentrado y si existen sélidos suspendidos estos también se

removeran.

El proceso de espumacion fue utilizado en la Planta DETAAR para separar los agentes
espumantes de las aguas residuales los cuales debido a su cardcter no-biodegradable
no fueron removidos por el proceso de tratamiento biologico, ademés estos agentes
espumantes interfieren con la transferencia de oxigeno en los reactores bioldgicos ¥
provocan la formacion de gran cantidad de espumas en el proceso de filtracion o en
otros procesos donde se generan turbulencias o agitacién y lo mas importante provoca el
rechazo de parte del publico consumidor.

El proceso de espumacion fue extensamente estudiado a mediados de los afios 60's en
los E.U.A. para remover los detergentes (ABS) y lineal-alqui- sulfonatos (LAS) de las
aguas residuales [Brunner y Stephan, Ref. 2-1], no obstante que en las aguas residuales
municipales se encuentran mezclas complejas de estas substancias tenscactivas,
Gnicamente los detergentes anidnicos del tipo ABS son analiticamente medidos como
*substancias activas al azul de metileno™ (SAAM) con 10 cual se tiene la mejor
aproximacion de la concentracién de los detergentes en el agua debido a que existe la
interferencia de otros compuestos organicos en el método analitico utilizado para su

deteccion.
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TEORIA DEL PROCESO DE ESPUMACION

El proceso de espumacion funciona formando espuma por la accién de finas burbujas de

aire generadas a través de difusoras porosos localizados en el fondo de un tanque de

contacto, la espuma generada es removida en la parte superior del tanque por medio de
un sistema de recoleccion y condensacion de espuma, un sistema de extraccion de aire
puede servir como ayuda para transportar la espuma y llevaria a colapsar para obtener
un liquido concentrado f4cil de drenar y enviar a disposicién final.

Los equipos de separacion por espumacion pueden ser de dos tipos:

« Tipo columna, (Fig. 2-1) en este equipo el liquido se introduce en un punto medio de
la columna vertical, fluye hacia abajo y se descarga por el fondo, cerca del fondo se
colocan difusores para asegurar la dispersién de burbujas finas de aire las cuales se
elevan a contracorriente al flujo de liquido, la altura de la interface liquido-espuma se
mantiene con un sistema de control de nivel amriba del punto de alimentacién, la
espuma generada fluye a través de un codo superior y sale a un sistema de
condensacién de espumas. Este tipo de aparato es principalmente utilizado en
estudios piloto de laboratorio.

» Tipo canal, (Fig. 2-2) en esta configuracion la alimentacién se introduce en un
extremo de un canal cubierto, el liquido fluye a través del canal y sale por el extremo
opuesto, los difusores de colocan a intervalos en el fondo del canal, un vertedor
mantiene el nivel de liquido constante, mientras que la espuma formada se mantiene
en &l espacio entre el nivel de liquido y la cubierta def canal, un “baffle” vertical
permite que la espuma derrame hacia una cdmara lateral de la cual se puede extraer
como liquido concentrado ¢ conducirla por arrastre con aire hacia un aparato de

condensacién de espumas.

Brunner y Stephan [Ref.2-1], establecieron que la remocién del material surfactante del

agua residual puede ser calculada partiendo de un balance de materiales para un

componente simple bajo las siguientes suposiciones:

1. Existe mezcla completa del liquido en el recipiente.

2. Existe suficiente profundidad del liquido para obtener la méxima adsorcion del soluto
en (a interface gas-liquido.

3. Densidad del liquido constante.

4. La espuma formada tiene suficiente estabilidad mecanica.
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5. El volumen de la capa liquida conteniendo la concentracion superficial de exceso de
soluto es despreciable.
Brunner y Stephan propusieron e! siguiente balance de materiales:

Co-C, = 1000(%)@?

Donde:

Co = Concentracién de surfactante en la alimentacion, mg/L

Ce = Concentracion de surfactante en el licor producto, mg/L

G = Flujo volumétrico de aire, litros/min

F = Flujo volumétrico de liquido, litros/min

e = Concentracion superficial de soluto en exceso en equilibrio correspondiente a Ce,

mg/em?

S = Superficie especifica de las burbujas en la fase espuma, cm?icm’
La ecuacién anterior, sin embargo tiene poco uso practico debido a la dificultad de
obtener el pardmetro [, ya que es una funcion compleja de muchas variables entre las

cuales se encuentra la estabilidad de la espuma.

Buscando una aproximacion practica Brunner postuld que para surfactantes anionicos
del tipo ABS detectables por la prueba del azul de metilenc la concentracidn superficial
en exceso es aproximadamente directamente proporcional a su concentracién en
equilibrio en &l liquido e inversamente proporcicnal a la concentracion de otros
tensoactivos organicos que tienden a desplazar el ABS de la superficie, depreciando el
efecto de estos tensoactivos organicos y para bajas concentraciones de ABS pudo
establecer la siguiente aproximacion:

rA8S = %

(CHB5 A%

G
o 1000k,S()
-4

Donde k¢ es una constante de equilibrio y el superindice “ABS” simplemente indica el tipo
de tensoactivo y es equivalente a la concentracién de ABS analizada como SAAM.

Los estudios experimentales de Brunner y Stephan se pueden resumir en los siguientes
resultados generales :
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Efluentes primarios | Efluentes secundarios

Remocion de SAAM 50% minimo 70% minimo
relacién G/F usada =3 =3
Remocién de DQO 18 a 38% 12 a41%

relacion G/F usada | 3 a 10, promedio 5 3 a 10, promedio 5

En estas experiencias se logro determinar cualitativamente que la eficiencia de remocion
de SAAM también es funcién de la altura de liquido sobre el difusor, la altura de la
espuma scbre el liquido (siendo esta observacion muy importante cuanto mas inestable
era fa espuma formada), e! tiempo de residencia del liquido, el tipo de aparato {columna
o canal) y posiblemente e! tamario de la burbuja de aire, las observaciones
experimentales también lograron establecer cuantitativamente el volumen de espuma
colapsada (liquido formado) dando aproximadamente un rango de 2 a 10% de liquidos
con respecto al volumen alimentado de agua residual.

En este punto es importante recordar que el proceso de espumacion también remueve
material suspendido (SST) por el efecto de flotacién sin embargo Brunner y Stephan no
evaluaron las eficiencias de remocién,

La investigacién en los Dispositivos Experimentales de Tratamiento Avanzado de Aguas
Residuales (DEETAR) permiti6 establecer que la eficiencia del proceso de espumacion
es funcion principalmente de la refacion aire/agua, |a altura de la columna de agua sobra
los difusores y el tamafio de la burbuja, observaciones posteriores indicaron que otros
parametros tales como la relacién aire-SAAM [litros aire/mg SAAM)], |a tasa de remocién
de SAAM [mg SAAM removido/min m?], y e factor de concentracion de SAAM -tiempo de
residencia [mg/ L-min], podrian influir directamente en la eficiencia de separacién del
surfactante.

La investigacién experimental se oriento a obtener un modelo que tomara en cuenta
todas las variables anteriores mejorando el modelo de Brunner y Stephan para ser
aplicado directamente a! disefio del equipo de separacion, el analisis final identificd a dos
constantes basicas las cuales gobieman el fenémeno de separacién de SAAM, [Ref.2-3]:
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(1) K, velocidad de transferencia de SAAM desde el seno del agua a la superficie
del agua por unidad de 4rea, por unidad de tiempo, por unidad de concentracin
de SAAM en el agua.

(2) Kz ,constante de equilibrio de SAAM entre la concentracion de SAAM en la
superficie del agua y la concentracion de SAAM en el seno del liquido.

La investigacidén experimental condujo a ta formulacion de la siguiente ecuacién la cual

permitio modelar el comportamiento de la unidad de espumacion :

=LK Grli-epl -2

Donde:

Co = SAAM en influente, mg/l.

Ce = SAAM en efluente ,mg/l.

K, = Tasa de transferencia de SAAM desde el seno del agua a la supaerficie del agua por
unidad de &rea, por unidad de tiempo, por unidad de concentracion de SAAM en el
agua, (mg/r-m*/(mgf).

K2 = Concentracion en el equilibrio de SAAM en la superficie por unidad de
concentracién de SAAM en el agua {mg/m?)/(mg/).

d = Didmetro de burbuja, mm.

r = Relacion volumétrica airefagua, adimensional, (G / F)

v = Velocidad de ascenso de la burbuja en el agua, cm/seq.

h = Altura de |a columna de agua, m.

K = Constante, adimensional.

La eficiencia fraccionai total "Ef’ de separacién esta definida por:

Co-C,

Ce

Para simular el proceso se construyeron dos modelos, el primer medelo consistié de un

Er=

espumador tipo columna de 2.20 m x 0.41 m & con difusores porosos en el fondo y un
sistema colector en e! domo con rociadores de liquido para colapsar la espuma, el agua
influente (efiuente de sedimentador secundario de la planta Cerro de la Estrella) fue
alimentada a la mitad de la altura, el flujo de agua fue de 0.5 litros/seg con un tiempo de
retencién de 8.6 min y 2.0 m de columna de agua, las concentraciones de SAAM en el
agua influente fue =2 7 mg/L.
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El segundo modelo consistio de un tanque de plexiglas con cinco celdas en sefie, de 56
cm altura efectiva x 30 cm large x 20 cm ancho, los flujos de agua fueron de 33a178
litros/min, el aire fue alimentado a través de difusores porosos en el fondo de las celdas,

y la espuma se recolecto a través de un canal lateral.

En ambos modelos el liquido producido por la espuma colapsada fue del 5 al 10% del
flujo alimentado y la altura promedic de la columna de agua fue de 2.0 m.

De los resultados de estas dos series de pruebas experimentales se lograron obtener los
siguientes parametros caracteristicos:

Diametro promedio de la burbuja = 2.5 mm

Velocidad ascendente de |a burbuja = 30 cm/seg

Finalmente combinando los datos anteriores se calcularon las constantes de la ecuacion
del modelo:

A=080

B=165m"

K, = 0.000124 m/seg = 446 mg / hr m* mg/L

K, = 0.00025 m = 25 mg/m* / mg/L

Substituyendo los valores de estas constantes en las ecuaciones del modelo se obtiene
la siguiente expresion:

%:— =1+0.6r[1 - exp(~1.65h)]

Conocida la eficiencia de remocién de SAAM fue posible establecer los siguientes

balances de materiales para SAAM alrededor de la columna de espumacion:

SAAM que entra, Kg/dia : F Co /1000

SAAM en espuma, Kg/dia F Co Ef/ 1000
SAAM que sale, Kg/dia : FCo(1-Ef)/1000
Concentracion de SAAM en el efluente : Ce=Co (1-Ef)
Caudal de espumas condensadas : Rz002F
Concentracion de SAAM en espumas: CrR=FCoEf/IR

ANALISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN LA PRUEBA PILOTO
Para confirmar los resultados previos en la DGCOH se llevaron a cabo una serie
adicional de experimentos en e modelo de columna medificado con una mampara
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vertical instalada a la mitad del diametro para simular un proceso con dos etapas en
serie,

Las condiciones de las pruebas fueron; relacién airefagua de 7, (3.6 por etapa) y una
altura de la columna de agua de 1.4 m, los resultados fueron corregidos sumando una
concentracidn estimada de 0.4 mg/L de SAAM no-espumable a ia concentracion del
efluente, la eficiencia de remocion total promedio de estas pruebas fue de 74% y la
concentracion promedio de SAAM del efluente de 0.55 mg/L . En comparacién, con la
ecuacion del modelo se calculd una eficiencia de 88% y una concentracion de SAAM en
o! efluente de 0.26 mg/L.

Estos resultados demostraron que existen deficiencias en el modelo propuesto, no
obstante estas deficiencias, el modelo fue aplicado al disefio de un equipo prototipo para
remover SAAM en el efluente primario para el primer tren de procese de la planta de
tratamiento de agua residual “Cerro de la Estrella” [Ref.2-8], posteriores experiencias
operativas en este prototipo parecen indicar que el modelo es una buena aproximacion
para estimar el efecto de las variables del proceso sin embargo hasta la fecha no se
tienen datos operacionales que permitan retroalimentar el disefio.

Es importante hacer notar la semejanza funcional entre el modelo semitedrico de

Brunner y Stephan y el modelo experimentado por la DGCOH.

ABS

Lo G
Brunner y Stephan : cABS = l+1000k1S(F)
-4

DGCOH - DETAAR : £"2= 1+Kr ; K=1000%§ ; Jv-=E

C, F
La confiabilidad del modelo puede ser mejorada y para lograrlo se requiere el analisis y
evaluacién de los siguientes puntos los cuales por limitaciones de tiempo y presupuesto

del proyecto no fueron consideradas:

1. No se experimentd lo suficiente en el modelo de espumador tipo canal.

Este tipo de equipo es el mas adecuado para su construccién a escala total por
razones de capacidad hidraulica, sin embargo es mas ineficiente en comparacion a la
columna (por efecto del patron de flujo longitudinal en vez de contracorrients), por lo
tanto se requieren mas pasos en serie de separacién y el modeio tipo columna falla
para hacer esta prediceion.

pag.24



Para evaluar aproximadamente el efecto del nimero de pasos, la eficiencia total “& *
de remocidn de un espumador tipo canal con un patrén de flujo longitudinal (conacido
como flujo tapén) puede ser calculada a partir de la eficiencia por paso con la
siguiente ecuacion derivadas empiricamente :

Eg=1-(1-E)

Donde:

i = Nimero de pasos

E = Eficiencia de remocién por paso

La Fig. 2-1 se presenta para mostrar e! efecto del nimero de pasos en la eficiencia

* total para un espumador tipo canal, y se puede chservar que un equipo con mas de 3
pasos para relaciones G/F > 4 no es practico.

. Efecto de la altura de separacién de la espuma formada y de la recirculacion de

espuma. Las pruabas piloto no evaluaron el efecto de la altura de separacion de la

espuma, sin embargo estudios experimentales [Ref.2-1 y 2-2] han demostrado que la

inestabilidad de la espuma tiene un efecto adverso en la eficiencia de remocién
debido a que al colapsarse |a espuma en la zona de separacién retoman los
contaminantes al liquido, esta observacién es importante para el disefio del equipo ya
que cuando la estabilidad es baja se requiere de un tiempo de residencia minimo de
la espuma en la zona de separacién. Por otra parte, bajo condiciones de espuma
estable, Brunner y Stephan [Ref. 2-1] observaron los siguientes efectos:

s La eficiencia de remocién disminuye cuando la altura de separacién de la espuma
aumenta.

+ Ei volumen de liquido formado por la espuma colapsada aumenta cuando la
altura de la zona de separacién de la espuma aumenta. Este concepto tiene una
importancia especial debido a que tierie influencia directa sobre la capacidad del
proceso de tratamiento y/o disposicién del liquido residual que se pretenda
utilizar, Se han construido en los E.U.A equipos prototipo ( capacidad de 500 000
gal/dia) con alturas de separacion de espuma de 0.5 a 0.75 m para producir un
volumen de liquidos del 1 al 10% del flujo alimentado para una relacion de G/ F
promadio de 5 y un tiempo de residencia del liquido de 5 min., [Ref. 2-1).

Como referencia se puseden citar algunos métodos propuestos para el tratamiento
de las espumas mencionados en la literatura, como son: Reciclo de espumas,
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biodegradacién aerobica separada, digestién aerobica e incineraciény lechos de
evaporacion.
3. Efecto dei tipo de difusor en el didmetro de la burbuja formada.
En los dos tipos de espumadores descritos se utilizaron difusores porosos del tipo
burbuija fina, en donde el didmetro promedio de la burbuja fue de 2.5 mm, existen en
el mercado difusores porosos de varios tipos para la generacion de microburbujas de
hasta 1.0 mm de didmetro lo cual permite aumentar el &rea de transferencia de
masa, [Ref.2-6}, en la Fig. 2-4 se muestra e} efecto del diametro de la burbuja en fa

eficiencia de separacién de un espumador tipo columna.

En este punto es necesario indicar que la velocidad de ascension de la burbuja es
funcién de las propiedades fisicas del filido y de! didmetro de la burbuja, debido a
que se obtuvo una medicién experimental Unica de la velocidad de ascenso para un
didmetro de burbuja de 2.5 mm de v =~ 30 cm/seg, se fequiere estimar la velocidad de
ascenso para otros tamafios de burbuja con el propésito de evaluar su efecto en ia
eficiencia de remocién, sin entrar en detalles sobre el comportamiento de una burbuja
de gas en una fase liquida, ef fanémeno puede ser analizado con la ley de Stokes
(para Reg <1) y la relacién de Mendelson (para Reg >>1) [Ref.2-7], en funcidn del
numero de Reynolds de 1a burbuja (Res ).

Para el sistema agua-aire se ha observado que el nimero de Reynolds de la burbuja
es mucho mayor que uno, por o tanto substituyendo las propiedades fisicas del agua
a 20°C en la relaci6n de Mendelson se obtiene:

_2o_, gdpn

pidp 2

1.45x107

p= (2 +4.9d5)1?
dy

v=[

Donde:

Regn = Numero de Reynolds

v = Velocidad de ascenso de la burbuja, m/seg
g = 9.81 miseg2

o = Tension superficial del liquido, Kg/seg2

pL = Densidad del liquido, Kg/m3

dg = Diametro de la burbuja, m
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5.

Como se puede observar en la Fig. 2-4 el didmetro de la burbuja tiene un efecto
significativo en la eficiencia de remocion de SAAM,

Efecto del uso de polielectrolitos cationicos para mejorar la eficiencia de separacion.
Fue aobservado [Ref. 2-1] que la adicion de polielectrolitos catidnicos tiene un efecto
positivo en la eficiencia de remocion de SAAM, DQO y SST, este efecto puede ser
explicado debido a que se ayuda a la coagulacion para formar floculos de mayor
tamafio y se promueve la formacion de espumas mas estables.

El problema de la condensacion de la espuma.

El apagado de la espuma producida y su transporte fue un problema no resuelto y
que ocasiono muchos problemas de operacién en el equipo piloto.

Se requiere experimentar métodos altemnos para la condensacién de espumas, varias
formas de apagar la espuma son posibles, alguna de las cuales incluyen {Ref. 2-2] :
+ Contacto con superficies o gases calientes,

« Elpaso de espumas a través de alabes, rejillas o mallas rotatorias.

« Ei“apagado” y dilucién por medio de espreado con agua.

Las dos primeras formas requieren de equipo mas sofisticado, la tercera forma no ha
dado resultades convincentes en la manera que fue implementada en las pruebas
piloto, ademas de generar un mayor caudal de desecho liquido, por lo tanto una
propuesta seria apagar la espuma con el mismo liquide generado utilizando un
modelo mejorado de boquillas de espreado para no aportar mas agua al liquido de
desecho, se deberé prever el taponamiento de las espreas utilizando filtros
adecuados para este propdsito.
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Tabla 2-1 Modelo de espumador tipo canal
Calculo del efecto del numero de pasos

Ecuaciones
K=A{l-exp(-Bh)] A=K2B/d)B=(KI/K2)1/v)
E=KT/{Kr+1) Eo=1-{1-E)i
v=((1.45E-04 / d ) + 4.9°d)*0.5
Constantes Simbolo Valor Unidad
Diametro de 1a burbuja d 2.5 mm
Altura de la columna de agua h 20 m
Veiocidad de ascenso de la burbuja v 26.50] cmiseg
Coeficiente de transferencia de masa K1 0.0124] cmiseg
Constante de equilibrio K2 0.00025 m
Constantes del sistema. A 0.86000
Constantes de! sisterna B 1.8714
Constante del sistema K 0.5858
INo. pasos =i 1 2 3 4
r =G/F K*r E Eo Eo Eo Eo
mi/ma
1.00 0.5858 0.3694 0.3694 0.6023 0.7492 0.8419
2.00 1.1716 0.5305 0.5395 0.7879 0.9023 0.9550
3.00 1.7574 08373 0.6373 0.8685 0.9523 0.9827
4.00 2.3431 0.700% 0.7009 0.9105 0.9732 0.9920
5.00 2.9289 0.7455% 0.7455 0.9352 0.9935 0.9958
6.00 3.5147 0.7785 0.7785 0.8509 0.9891 0.9976
7.00 4 1005 0.8039 0.8039 0.9616 0.9925 0.9985
8.00 46863 0.8241 0.8241 0.8691 0.9946 0.9090
9.00 52721 0.8406 0.8406 0.9746 0.9959 0.9994
10.00 5.8579 0.8542 0.8542 0.8787 0.9969 0.9995

Fig. 2-3 Efecto del No. de pasos
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Tabla 2-2 Modelo de espumador tipo columna
Calculo del efecto del tamafio de la burbuja

Ecuaciones
K=A[1-exp(-Bh))
E=K'r/(K"r+1)

A=K2@/d)B=(KI{K2)(1/v)
Eo=1-(1-EM
v=({1.45E-04 / d ) + 4.9°0)"0.5

Dimetro de la burbuja,mm, d 1.0 1.5 2.0 2.5
Aitura de la columna de agua,m, h 20 2.0 20 20
Vel. de ascenso de la burbuja,cmiseg, v 38.72 32.25 28.69 28.50
Coef. de transf. de masa,cm/seg, K1 0.0124 0.0124 0.0124 0.0124
Constante de equilibrio,m, K2 0.00025 0.00025 0.00025 0.00025
Constantes del sistema,A 1.5000 1.0000 0.7500 0.6000
Constantes del sistema, B 1.2811 1.5379 1.7289 1.8714
Constante del sistema, K 1.3843 0.6538 0.7264 0.5858
r =GIF E E 13 E
m3/m3
1.00 0.5808 0.4882 0.4208 0.3694
2.00 0.7348 0.6561 0.5923 0.5395
3.00 0.8059 0.7410 0.6854 06373
4.00 0.8470 0.7023 0.7440 0.7009
500 0.8738 0.8267 0.7841 0.7455
6.00 0.8925 0.8513 0.8134 0.7785
7.00 0.9065 0.8697 0.8357 0.8039
8.00 0.9172 0.8841 0.8532 0.8241
9.00 0.9257 0.8957 0.8673 0.8406
10.00 0.9326 0.9051 0.8780 0.8542

1.000 +

E, Eficiencia

Fig. 2-4 Efecto del tamaio de la burbuja

L I
¥

400 500
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CAPITULO 3
PRECIPITACION QUIMICA
{COAGULACION, FLOCULACION, CLARIFICACION)

INTRODUCCION

E! propésito principal de |a precipitacién quimica dentro de |a secuencia de procesos de

tratamiento avanzado en la planta piloto DETAAR tuvo los siguientes objetivos:

« Disminuir el color, la turbiedad, la concentracién de los compuestos solubles de
fésforo y la materia orgénica compleja a ios niveles factibles que permitan & reuso de
las aguas tratadas.

« Acondicionar el agua para permitir el funcionamiento de las unidades de tratamiento
subsecuentes como son la filtracién en iecho granular, la osmosis inversa, la
desinfeccion, etc.

La precipitacién quimica de efluentes secundarios es un proceso de tratamiento

avanzado empleado a nivel terciario, pero que puede ser aplicado a nivel primario y

secundario, se emplea cuando se requiere controlar la turbiedad, el color, las

concentraciones presentes de compuestos de fésforo, las concentraciones de algunos

metales pesados (en forma de sus compuestos solubles), la materia orgénica compleja y

para suavizar el agua.

La precipitacién quimica es la mejor aternativa cuando se requiere la remocion de
fosforo inorganico {ortofosfatos y polifosfatos) por post-precipitacion después de la
sedimentacion secundaria cuande este no se puede remover por métodos biolbgicos
como es el caso en las plantas de tratamiento de aguas residuales municipales
existentes en la ciudad de México, esto es debido a que en el pasado estas plantas
fueron disefiadas para la remocién de materia carbonacea, por ko tanto tomando en
cuenta esta limitacién la precipitacién quimica es la mejor tecnologia disponible para la
remocién de compuestos de fésforo después del fratamiento bioldgico convencional.

Como se puede observar en el diagrama de flujo de la planta piloto DETAAR ( Fig.1-1),
el tratamiento quimico se compone de las siguientes operacicnes unitanas:

Coagulacién, Floculacion, Clarificacién y Recarbonatacion.
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REACCIONES QUIMICAS BASICAS DE LA COAGULACION Y DE LA REMOCION DE
FOSFORO POR PRECIPITACION

Reacciones guimicas de la coagulacion:

En seguida se identificaran las reacciones de precipitacién que se producen cuando se
agregan cal y sulfato de aluminio como coagulantes basicos al agua residual tratada
[Ref.3-2].

Cuando se afade sulfato de atuminio al agua residual tratada que contiene alcalinidad
de bicarbonato de calcio tiene lugar la siguiente reaccidn:

AL{804).18H;0 + 3Ca(HCO3). >3CaS0,+ 2AI(0H); | + 6C0, +18H,0

Ef hidréxido de atuminio producido es un precipitado gelatinoso que sedimenta

lentamente arrastrando consigo la materia coloidal y suspendida.
La cal reacciona con !a alcalinidad natural del agua de acuerdo a las siguientes
reacciones:

Ca(OH), + H,C03 —> CaC0y 4 + 2H,0
Ca(OH) + Ca(HCOs), ——-> 2CaCO,{ + 2H,0
Ca(OH), + Mg(HCOs), > CaCOyd + MgCO;

Como podra observarse deberd afiadirse una cantidad suficiente de cal para

combinarse con todo e! bidxido de carbono libre y con los bicarbonatos dcidos para
producir carbonato de calcio, que actia como coagulante basico.

Remocitn de fésforo por precipitacién quimica

La eliminacién de fosfatos mediante precipitacién quimica con los iones calcio, aluminio y
fierro se explica en seguida [Ref. 3-2] :

Aluminio:

Al(SO4)s » 18 H20 + 2 PO," <> 2 AIPO, ¥ + 3 SO,” + 18 H,0

La solubilidad de! fosfato de aluminio es funcién del pH, el rango de solubilidad minima
se encuentra entre pH de 5.5 a 6.5, debido a que el ion sulfato permanece en solucion
abate ligeramente el pH, por otra parte la dosis de sulfato de aluminio debe ser
determinada con pruebas de jarras ya que las reacciones de coagulacién son no

estequiomstrica.
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Cal:

1. 5Ca(2+) + 3(PO(3)) + OH- <
2. Mg(2+) + 20H" <—————>Mg(OH)24
3. Ca(2+) + CO4(2) <———> CaCOyd

> Cas(PO4)3{OH) 4 [hidroxiapatita)

La quimica de la gliminacién del fosfato con cal es diferente a la del aluminio, como ya
se& menciond cuando se afiade cal al agua reacciona con la alcalinidad natural del agua
para precipitar CaCQ;, los iones calcio_en exceso reaccionaran con el fésforo como lo

indica la reaccién anterior para precipitar hidroxiapatita { Cas(PO.)a(OH) }.

La relacién teérica Ca:P es de 5:3 sin embargo en la practica se ha encontrado que esta
relacién puede variar entre 1.3 a 2.0, esto indica que la remocién de fésforo es no
estequiométrica por lo tanto la dosis de cal debera ser determinada con pruebas de
jamras, la principal variable que afecta la remocién de fésforo es la zlcalinidad de agua,
con pH menores de 9.5 y aguas con alcalinidades menores a 150 mg/L la precipitacion
es pobre, aguas con alta alcalinidad y pH de 9.5 a 10 dan excelentes remocicnes de
fosforo, el incremento de pH hace que la solubilidad de la hidroxiapatita disminuya
significativamente, por otra parte la presencia de magnesio afecta positivamente la
remocién de fésforo, ya que a pH > 9.5 comienza la precipitacion de Mg(OH); la cual se
completa a pH = 11, sin embargo la precipitacién de cantidades relativamente grandes
de Mg(OH), afecta negativamente las propiedades de desaguado de los lodos
producidos.

Fierro:

Tanto las sales fermrosas como fémicas pueden ser usadas para la precipitacién quimica
del fésforo, siendo el cloruro fémico el mas comunmente empleado, la reaccién quimica
es similar a la del ion fosfato con el sulfato de aluminio.

FeCly o 8 Hy0 + POy ——eeeeeeeee—e—> F@PO, 4 +3 Ck + 6H;0

La ecuacién quimica anterior indica que se requiere una relacién Fe:P de 1:1 en mol, Io
cual corresponde a una relacién en peso de 1.8:1, sin embargo en las reacciones de
coagulacion la dosis de cloruro fémico no puede ser calculada estequiométricamente y
debera ser determinada con la prueba de jasras, y al igual que con e} sulfato de aluminio
la dosis de fierro puede variar con la concentracion de fosforo en el influente.
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Los requerimientos tipicos de Fe varian entre 15 y 30 mg/L. como Fe, (45 a 90 mg/L
como FeCl; } para obtener una remocién de fosforo entre el 85 y 90%. El rango oplimo
de pH para la precipitacion de fésforo varia entre 4.5 y 5, sin embargo una remocién
significativa de fosforo puede ser obtenida a valores de pH cercanos a 7 ¥ un poco

mayaores,

CRITERIOS USADOS EN LA SELECCION DE LOS REACTIVOS PARA LA
PRECIPITACION QUIMICA

La experimentacion con el proceso de precipitacién quimica en la planta piloto DETAAR,
basicamente utilizé cal Ca(OH), y sulfato de aluminio, Al(SO4); » 18H;0 como reactivos

primarios por las razones que a continuacién se exponen, [Ref.3-1] :

La cal hidratada (Ca(OH)2) es el agente quimico més idéneo para alcanzar el doble
objetivo de remover por precipitacién el color, fosfatos, metales pesados y fracciones de
material suspendido de las aguas tratadas para lo cual se requiere de un floculante y
ajustar el pH en un valor préximo a 10.5 unidades, la precipitacién quimica con cal tiene

la desventaja de generar el mayor volumen de lodos.

El sulfato de aluminig, { A12(S04)3 « 18H20 } se racomienda para la remocidn de
turbiedad, metales pesados y material organico, siendo mas efective a un pH
ligeramente acido (aproximadamente 6.5 unidades) .

Un factor importante para la seteccién de estos productos quimicos como coagulantes es
su disponibilidad para adquirifios en el mercado nacional, sin embargo otros coagulantes
basicos como las sales de hierro también fueron experimentados debido a su posible
utilizacién en el futuro.

Las sales de hierro son recomendables para el tratamiento de aguas en los siguientes
casos:

El cloruro férrico para agua acida, blanda, fuertemente coloreada y con H:S, pudiendo
operar en un intervalo amplio de 4 a 11 unidades de pH.

E! sulfato fémico suele emplearse con aguas muy écidas pH < 3.5, aunque en
combinacién con un dlcali {cal o carbonato de sodio) puede trabajar a pH > 11.
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£1 sulfato ferroso es la fuente mas barata de hierro y debe emplearse en combinacion
con un ligero exceso de cal, se recomienda para aguas turbias, fuertemente alcalinas y
con bajos contenidos de color debido a que |a alta alcalinidad de las aguas normalmente

interfiere con la coagulacion quimica del color.

De acuerdo a los estudios reportados en la literatura [Ref.3-2], la adicidn de las sales de
fierro o aluminio y cal después de! tratamiento secundario resultara en una remocion muy
eficiente de fdsfore debido a que tanto el fésforo organico come los polifosfatos se
transformaran en ortofosfatos que es la forma de compuestos de fosforo mas facilmente

precipitables.

En términos generales la seleccion final del reactivo estuvo determinada por:

« El objetivo final del tratamiento, el cual puede ser a clarificacion quimica ¢ la
remocion de fosforo.

s Las caracteristicas de las aguas residuales las cuales pueden ser aguas crudas o
tratadas biolégicamente.

= El tren de proceso empleado, (por ejemplo la precipitacidn quimica puede ser
aprovechada como pretratamiento antes de la osmosis inversa).

« Disponibilidad y costo del coagulante.

Es importante mencionar que existe una amplia gama de coagulantes tanto inorganicos
como organicos que pueden ser utilizados, los aqui mencionados fueron considerados
idéneos para ia remoci6n de fosforo,

ASPECTOS BASICOS SOBRE EL MEZCLADO RAPIDO

Se define la coagulacién como el proceso por madio del cual se agregan substancias
quimicas a! agua dando como resultado la reduccién de las fuerzas que tienden a
mantener las particulas coloidales suspendidas separadas desestabilizando el coloide, el
proceso de coagulacidn se Hleva a cabo en el recipiente de mezcla rapida, las reacciones
de coaguiacion son muy rdpidas, por lo tanto la funcion primaria del recipiente de mezcla
répida es dispersar €| coagulante en el agua residual.

Actualmente la practica comun de ingenieria es analizar y diseiiar los recipientes de
mezcla rapida bajo el concepto de “gradiente de velocidad, “G”, [Ref.3-3], este nimero
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representa la potencia de entrada por unidad de volumen de mezcla, dando un medida
gruesa de la efectividad det mezclado en cuanto a que mayor potencia crea mas
turbulencia y mayor turbulencia produce mejor mezclado, este namero se expresa por.

G= i = Gradiente de velocidad
U uv

P= Gsz

Donde:

V = Volumen del recipiente de mezcla rapida, pies’ , (m).
1 = Viscosidad absoluta del fiuido, Ibf-seg/pie’, (N-seg/m?).
G = Gradiente de velocidad, seg™

P = Potencia, pies-b/seg, (watts)

Otro parametro tipico para la evaluacion de los recipientes de mezcla rapida es el
parametro *G*td” conocido como nimero de Camp, este se define como la razon de la
potencia inducida al fiujo de alimentacién, los valores tipicos de este parametro
recomendados para el mezclado répido van de 9000 a 180 000, este parametro esta
expresado por:

[id

i
Gety =—“"é""=NCamp

Donde:
td = Tiempo de retencién hidraulica del recipiente, seg.
Q = Flujo de disefio, pies*/seg, (m*/seg).

Los recipientes de mezcia répida para la dispersién de los coagulantes estan usualmente
equipados con aparatos de mezclado de alta velocidad disefiados para crear gradientes
de velocidad (G) del orden de 300 seg™ a 1000 seg’ con tiempos de retencién de 15 a
60 seg, los consumos de potencia con agitadores mecénicos son de! orden de 0.25 - 1
hp/millén de galones por dia, [Ref.3-2].

La litaratura [Ref.3-3 y 3-4], se pueden encontrar recomendaciones para el disefio de
unidades de mezcla rapida con agitadores mecanicos.
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ASPECTOS BASICOS SOBRE LA FLOCULACION

La floculacion o mezcla lenta es un proceso que sigue al mezclado rapido en la
secuencia del tratamiento quimico en la planta piloto DETAAR.

Existe floculacion cuando las particulas suspendidas se unen entre si mientras el fluido
que las suspende se mueve lentamente, et propésito de la floculacion es mejorar la
sedimentabilidad de las particulas coaguladas, por lo que el desempenio de 1a unidad de
floculacion tiene gran influencia en el funcionamiento del proceso de clarificacion.

La floculacién puede ser definida como la coalescencia o aglomeracién del material
suspendido coloidal por mezclado fisico (mecdnico o hidraulico} con o sin ayudas
coagulantes, para fermar floculos de mayor tamaiio susceptibles a ser separados por
medio de sedimentacién y si es posible por filtracién directa, [Ref.3-6).

Se han identificado dos tipos de fioculacién : la floculacion pericinetica y ortocinetica, la
primera se lleva a cabo gracias al movimiento Browniano de las particulas en el seno del
liquido y es un fenémeno natural, la segunda consiste en la floculacion artificial inducida
por medios mecanicos o hidraulicos.

En base a lo anteriormente expuesto el funcionamiento de un floculador puede ser
analizado por medio de los mismos pardmetros utilizados para analizar la mezcla répida:
Gradiente de velocidad “G”, y numero de Camp * Gely °, [Ref.3-2].

El gradiente de velocidad y el nimero de Camp se pueden combinar para definir la
“Carga hidraulica volumétrica del floculador” :

e_1__1 P
V 14 G'fd [IV

Como puede observarse la carga hidraulica volumétrica al floculador es también funcion

de la potencia inducida y la viscosidad.

Con el propésite de evitar zonas de alta concentracién de fuerzas cortantes que pudieran
en un momento dado romper el floculo débilmente formado se recomienda disefar e!
recipiente en dos o tres zonas de floculacién escalonadas comenzando con un valor alto
de (5 en la primera ¢dmara del floculador, [Ref.3-5 y 3-8].

Los gradientes de velocidad cominmente usados en el disefio del floculador
convencional de paletas rotatorias se encuentran en el rango de 60, 40 y 20 seg’, para
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gradientes mayores a 60 seg” el impulsor tipo turbina puede ser la seleccion mas
adecuada {Ref. 3-2 y 3-3].
Valores entre 10000 a 100000 para el nimero de Camp son comunmente utilizados en

¢! disefio de floculadores mecénicos [Ref. 3-2].

ALGUNOS ASPECTOS BASICOS SOBRE LA CLARIFICACION

El proceso de clarificacién es una parte integral del proceso de precipitacién quimica el
cual generalmente sigue a la coagulacion-floculacién y precede a la filtracién.

La sedimentacion de particulas floculentas es un fenémeno complejo en donde la
agregacion de particulas para formar floculos de mayor tamafio esta en funcion de la
concentracién, peso y tamafo de las particulas, y la viscosidad del liquido.

En la literatura técnica sobre sedimentacién se ha clasificado los materiales
sedimentables en tres clases:

Materiates Clase | ; la cual coresponde a particulas discretas con velocidad de
asentamiento independiente de 'a concentracion, estas particulas siguen la loyes de
Stokes-Newton.

Materiales Clase |l ; corresponde a particulas fioculentas y suspensiones, caracterizados
por una relativamente baja concentracién de sélidos de material floculento y con
crecimiento del floculo.

Materiales Clase Hll ; se caracterizan por ser suspensiones de relativamente alta

concentracion de matenial, el cual puede ser floculento o no, Ia sedimentacion perturbada

as caracteristica de este tipo de materiales.

Unicamente la sedimentacion de materiales de la Clase | puede ser modelada
matematicamente para obtener el comportamiento de! clarificador evaluando la eficiencia
de remocidn bajo condiciones ideales a partir del conocimiento de la geometria basica
del recipiente y las propiedades fisicas de la particula y el fiuido, sin embargo este
andlisis no es aplicable a la clarificacién con suspensiones inorgdnicas floculentas tipicas
en ¢ tratamiento quimico del agua.

En el caso de la sedimentacién de particulas discretas de la Clase |, la eficiencia de

remocién también puede ser estimada a partir de datos experimentales obtenidos en

columnas © probetas de sedimentacién
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En la practica de ingenieria el dimensicnamiento de un clarificador de flujo honzontal
rectangular o circular se realiza basandose en el principio de la maxima carga hidraulica
superficial la cual es numéricamente igual al flujo dividido por el drea plana longitudinal
del clarificador pero la cuat fisicamente representa la velocidad de sedimentacion (vo} de
una particula que se separa 100 % a través de una profundidad (ho) de la zona de
sedimentacién, en el tiempo de retencién (to), esto significa que todas la particulas con
velocidad de asentamiento vs = vo se separan, y las particulas con velocidad de

asentamiento menores de vo serdn removidas en la relacidén vsivo.

De acuerdo con Hazen [Ref.3-5] para un tanque clarificador rectangular de flujo
horizontal la carga hidraulica superficial esta definida por:
Qo0 2K
A WL t
W

0
Donde :
vo = Carga hidraulica superficial o velocidad de sedimentacién en la zona de

t

clarificacién, m¥m? dia.
Q = Flujo, m*dia.
A = Area seccional horizonta! def sedimentador, m?.
t = Tiempo de residencia, h.
L = Largo del clarificador, m.
W = Ancho del clarificador, m.
H = Profundidad del clarificador, m.

Un tipo de darificadores llamades de flujo ascendente aprovechan el manto de lodos
formado en &l fondo del tanque para conseguir |a ficculacion tomando ventaja de la
filtracion y contacto de las particulas floculentas que pasan a través del manto de lodos
previamente formado en una seccidn transversal variable de entrada.

La floculacion ocurre a la entrada en el fondo de la unidad donde la velocidad de flujo
ascendente es m&xima, la velocidad de flujo ascendente disminuye a medida que se
incrementa ef drea transversal de entrada.
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Otro tipo de equipos llamados reactores-clarificadores de contacto de sélidos combinan
todas las funciones mencionadas de mezcla rapida, fioculacion por etapas y
sedimentacién en un solo recipiente, €l reactor-clarificador de contacto de solidos emplea
altos flujos de recirculacion internos o extemos de lodos por medios mécanicos para
mantener un manto de lodos mas estable que en los clarificadores de fiujo ascendente,
por oftra parte la recirculacién de estos solidos previamente precipitados proporciona
nicleos para la formacion de nuevos floculos mejorando la conversion de los reactivos,
ta estabilidad del manto de lodos permite que este tipo de clarificador soporte
perturbaciones en el flujo, carga de sélidos y temperatura.

Los reactores-clarificadores de contacto de sélidos son el tipo de equipos recomendados
para llevar a cabo la precipitacién quimica del fésforo en el tratamiento terciario y
avanzado de aguas residuales.

Finalmente existen varios tipos de clarificadores los cuales se pueden clasificar desde el
punto de vista del patrdn de flujo como :
s Clarificador de flujo horizontal
« Clarificador de contacto de sélidos de fiujo ascendente con manto de lodos
- Manto de lodos fluidizado mecanicamente
- Manto de lodos fluidizado hidraulicamente
- Manto de lodos con recirculacién intema de lodos
- Manto de lodos con descarga pulsante de lodos
« Clarificador laminar de alta tasa (flujo horizontal o ascendente)
» Clarificador laminar de alta tasa de contacto de sélidos con recirculacién interna de
lodos.
« Clarificador laminar de alta tasa de contacto de sélidos con recirculacién externa de
lodos

ANALISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN LAS PRUEBAS
PILOTO DE TRATAMIENTO QUIMICO

La planta piloto DETAAR cuenta con un equipo piloto de tratamiento quimico disefiado
para procesar un flujo de 30 litros/seq, formado por un tanque de mezcla rapida con un
agitador tipo propela, un tanque de floculacién con un agitador lento de paletas verticales
de velocidad variable accionado por medio de cadena y catarina y un clarificador
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rectangular laminar con un modulo de placas paralelas operando como clarificador de
alta velacidad, tolva de lodos y un vertedor de salida de agua clarificada, estos equipos
se encuentran integrados en un patin comun, la dosificacion de coagulante, floculante y
ayuda floculante se efectia en el tanque de mezcla rapida por medic de tanques
dosificadores, también se cuenta con la posibilidad de dosificar ozono como ayuda
coagulante.

La primera fase de las pruebas piloto en la planta DETAAR consistié en llevar a cabo
cuatro series de prusbas de jarras con coagulantes de sales metdlicas de APy Fe* con
el propésito de obtener los parametros de operacién mas favorables de remocién de
turbiedad y fésforo {PO,) para posteriormente experimentar en la planta piloto
DETAAR, en el caso del tratamiento con cal se llevaron a cabo titutaciones del influente
para determinar la cantidad de cal necesaria para elevar el pH al punto de precipitacién
de {a hidroxiapatita.

El pH natural del efluente secundario de la planta Cerro de la Estrella fue de 7.5 y los
requerimientos de cal para elevar el pH se presentan en las Figs. 3-1y 3-2. Las Figs.3-3
a 3-10 presentan los resultados finales de la prueba de jarras para sulfato de aluminio,
cloruro fémico, sulfato fémico y sulfato femoso respectivamente.

De las graficas anteriores se obtuvieron los siguientes datos para la maxima remocion de
turbiedad y POy ;

Tabla 3-1
Reactivo Dosis optima, pH Turbiedad final PO, final,
mgfL UNT (mg/L)
Ca(OH) 240 105 29 1.1
Al(SOJa » 18H0 150 6.5 05 10.0
FeCl 450 56 06 0
Fe; (SO« )5 450 6.9 14 23
FeSO, » 7TH,0 650 6.9 145 0

Posteriomente el proceso de tratamiento quimico fue probado a nivel piloto con cal y
sulfato de aluminio dnicamente, los parametros de operacién seleccionados para cada
caso fueron:
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Tabla 3-2

Mezcla rapida Cal hidratada Sulfato de aluminio
Dosis de reactivo 240 mg/L 150 mg/L
Gradiente de velocidad, “G” 850 seg 850 seg”
Tiempo de retencién, “td” 1 min 1 min
Floculacién Catl hidratada Sulfato de aluminio
Gradiente de velocidad, “G" 60, 40, 20 seg™ 60, 40, 20 seg™
Tiempo de retencion, “td” 24 min 24 min

pH: 10.5 6.5

Dosis de ozono: no usado 0.1 mg/

Dosis de polimero anidnico: no usado 0.1 mg/f
Clarificaci6n Cal hidratada Sulfato de atuminio
Carga hidraulica superficiat: 3.0 m*/m” hr 3.0 m¥m” hr
Tiempo de retencidn: 40 min 40 min

Dosis de ozono: 0.1 mg/L no usado
Dosis de polimero anidnico: 0.1 mg/L 0.1 mg/L

A continuacidn se presenta el analisis critico de los datos obtenidos en la planta piloto.

1. Anélisis del agua y pruebas de jarras. La tabla 3-3 presenta el anélisis tipico del
efluente secundario de ia planta de Cerro de la Estrella, el agua efluente presento
caracteristicas ligeramente alcalinas (pH=8), una dureza total de 152.1 mg/L. CaCQC,
y una alcalinidad total de 169 mg/L CaCQ; , y fue necesario verificar la consistencia
del anélisis, ya que se encontro discrepancia entre los datos reportados de
alcalinidad P y el balance ionico y fue necesario ajustar la concentracién de sulfates,
la alcalinidad M, y la distribucion de especies carbonato para cumplir con la condicién
de electroneutralidad, bajo el siguiente criterio [Ref.3-7]
¥ [cationes)— 3 [aniones]
Z [cationes] + Z [aniones]

En esta formula la concentracién de aniones y cationes esta en mg/L como CaCOs .

x100<5%

pag. 43




Un andlisis visual de los graficos de las pruebas de jarras parece indicar un
comportamiento poco comdn en los datos de turbiedad y remocién de fésforo para la
precipitacion con sales férricas comparados con algunos ejemplos reportados en la
literatura [Ref.3-6 y 3-9), por otra parte los datos obtenidos con sulfato de aluminio y
cal parecen ser mas consistentes, de tal manera que no fue posible hacer una
seleccion optima del reactivo con sales férricas no obstante que se logra una mejor
remocién de PO, como se indica en la Tabla 3-1, por otra parte los datos de
precipitacién quimica con la cal hidratada y sulfato de atuminio parecen ser mas
confiables, una posible explicacidn de estas discrepancias es que se utilizaron
muestras de aguas diferentes y por lo tanto la concentracién de fosforo y turbiedad
inicial fue diferente para cada muestra, en el caso de las sales fémicas la baja
alcalinidad del agua no fue suficiente para llevar a cabo las reacciones quimicas
requeridas para la precipitacién y en el caso del sulfato ferroso, no obstante que se
llevo a cabo una remocién importante de fésforo, la turbiedad del agua se incremento
draméticamente, esto podria explicarse debido a que el sulfato ferroso necesita
reaccionar con suficiente alcatinidad para formar Fe{OH) el cual posteriormente se
oxidara a Fe(OH); si hay suficiente oxigeno disuelto en el agua.

En el caso del FeCl; y el Fex(S04); se necesita agregar Ca{CH}, para compensar la
perdida de alcalinidad, y no osbtante que se pudieron obtener muy altas remociones
de turbiedad y fosforo, las dosis de reactivo utilizadas comparadas con las dosis
tipicas reportadas en la literatura de 45 a 80 mg/L FeCly apH entre 45y 5 resultan
anormatmente altas por lo tanto el usc de las sales férricas fue desechado.

. Generacién de lodos. La generacién de lodos producidos por la precipitacion quimica
fue reportada como se muestra en la tabla 3-5:

Tabla 3-5 Datos experimentales de generacién de lodos

Reactivo Generacién de sélidos, Generacién de lodos,
peso volumen
Sales ferricas 60 g / m3 agua (base seca) 22 litros/ m3 agua
Alumbre 240 gf m3 agua (base seca) 12 litros / m3 agua
Cal hidratada 560 g / m3 agua {base seca} 53.4 litros / m3 agua
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Se puede observar que la mayor generacion de lodos se obtiene con cal, sin
embargo la informacién no es rmuy completa ya que no se especifica el tipo de sal
fémica utilizada asi como el andlisis del agua sobre la cual se obtuvieron estos datos.
La tabla 3-6 presenta el calculo te6rico del volumen de lodos producidos por la
precipitacién quimica del fésforo con FeCly , Al{SQ4)3#18H,0, y Ca(OH). tomando
como referencia los resultados obtenidos en las pruebas de jarras.

La Tabla 3-7 presenta un resumen de los resultados:

Tabla 3-7 Datos tedricos de generacion de lodos

Reactivo Generacion de sélidos, Generacién de lodos,
peso volumen
Cloruro fésrico 310 g/ m3 agua {base seca) 10.3 litros/ m3 agua
Alumbre 40 g/ m3 agua (base seca) 1.6 litros / m3 agua
Cal hidratada 297.5 g/ m3 agua (base seca) 10.0 litros / m3 agua

En conclusién el suifato de aluminio puede ser ia mejor seleccién para la
precipitacion quimica del fésforo, por la baja produccién de lodos, por la menor
dosificacion de reactivo y el buen comportamiento de la prueba de jarras, sin
embaryo si el proceso debe preceder a la dsmosis inversa se recomienda
fuertemente usar la precipitacién quimica con cal, ya que altas concentraciones de
aluminio residual son perjudiciales a las membranas de 6smosis inversa.

3. Andlisis de los pardmetros de operacién para mezcia rapida y floculacién de la planta

piloto.
Los parémetros de operacién “G” y “td"” para mezcia rapida se pueden considerar

aceptables y dentro de los valores tipicos, sin embargo no fueron reportados
parametros tales como la temperatura de operacién, y |a velocidad del agitador
(RPM’s), por otra parte el patron de flujo 2 través de la camara de mezcla rapida no
fue analizado y se ha demostrado que tiene un fuerte impacto en la seleccion del tipo
de impulsor, [Ref.3-3 y 4-4].
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En el caso del floculador no se indican el tiempo de retencion para cada camara de
floculacién, sin embargo los valores escalonados de gradiente de velocidad se
encuentran dentro de los valores tipicos recomendados, y al igual gue en la mezcla
rapida no se reportaron datos de temperatura y velocidad del impulsor.

En conclusion, la informacién obtenida de la planta piloto es incompleta y se requiera
mayor informacién experimental para asegurar gue estos procesos cumpliran con las
expectativas, siendo la mezcla rapida y la floculacion procesos de mezclado, se
recomienda que ¢l escalamiento utilice los siguientes parémetros de similitud
geornétrica y dinamica adicionales a “G", td, RPM y |a tamperatura:

+ Numero de potencia del impulsor

+ Didmetro del impulsor/diametro del tanque

+ Didmetro del impulsor/sumergencia

+ “Pitch” del impulsor/didmetro del impulsor

+ Distancia del fondo del tanque al impulsor/diametro del impulsor

» Ancho de baffle/diametro del impulsor

4, Andlisis de los pardmetros de operacién de clarificacién.

Los datos de la tabla 3-2 indican que debera ser usada la misma carga hidraulica
superficial y tiempo de retencién para la remocion de fésforo con cal y sulfato de
aluminio respectivamente, estos resultados parecen indicar que el comportamiento del
floc es igual en ambos casos, esta situacién debe ser confirmada con mas pruebas,
ya que se ha observado que el comportamiento del floc producido por fa coagulacién
con sulfato de aluminio es diferente al de la cal [Ref.3-11], o cual hace dudar que la
velocidad de sedimentacién de! floc sea la misma. Considerando que las pruebas
piloto se hicieron en un sedimentador laminar de placas paralelas, ia velocidad
reportada corresponde a la zona de placas y ia comparacion contra datos reportados
en la literatura para sedimentacién plana, requiere de la transformaciéon de estos datos
de velocidad de sedimentacion laminar a velocidad de sedimentacién plana haciendo
uso de la teoria bésica de los clarificadores laminares de placas paralelas.

Las siguientes ecuaciones permiten relacionar las velocidades de sedimentacién

plana y laminar, [Ref.3-12] :
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- kv

Vg 2 —
sen @+ L, cos@

L, =L -0.013Ry

Donde :

vsc = Velocidad critica de sedimentacion, m/dia

k = Constante para el lipo de modulo, 1.0 para placas inclinadas, 4/3 para tubos

circulares, 11/8 para tubos cuadrados.

vo= Velocidad de sedimentacion del area cubierta por placas, m/dia
9= Angulo de inclinacién de las placas o tubos

Lr = Longitud relativa de la placa o tubo

L = Longitud de placas o tubos, m

e = Distancia perpendicular entre placas o diametro del tubo circular, m

Lu = Longitud relativa efectiva

RN = N(mero de Reynolds en la placa o tubo, (RN =< 280)

Simplificando las ecuaciones :

f =senf+ L, cosh

kv
Vse = 70'
kA
o=~
I
Por lo tanto:

Considérese la siguiente informacion tipica para el clarificador laminar piloto:
£=100cm,e=5em,6=60"°

La=100/5=20

Ly = 20- (0.013 x 280) = 16.38

f= sen 60° + (16.36 x cos 60°) = 9.046

k=10

Para una vo= 3 m¥m? h

vsc= 1.0x3/9.05= 0.331m*/m’h=_7.96 m*/ m’ dia

La tabla 3-8 recopila las recomendaciones de la "American Water Works
Association® (AWWA) y del fabricante de equipos de tratamiento de agua “EIMCO",
[Ref.3-11] para clarificacién :
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Tabla 3-8

Aplicacién Carga hidraulica, Carga hidraulica,
gpdipie’ gpdipie’
(m3/m2-dia), AWWA {m3/m2-dia), EIMCO

Suavizacién, bajo 3200 (5.431) 2000 (3.394)
magnesio

Suavizacion, alto magnesio 2600 (4.413) 1400 (2.376})
Turbidez 1200 (2.037) 1200 {2.037)}
Remocién de color 850 (1.443) 850 (1.434)
Remocién de sabores 850 (1.443) 850 (1.434)

Estas carga hidraulicas son recomendadas para clarificadores convencionales
circulares de flujo radial y contacto de sélidos, con esta informacion es posible hacer
una comparacion relativa entre la precipitacién de fésforo con cala pH =105y el
procese de suavizacidn cal en frio, como se puede observar Ia carga hidrautica
reportada en la planta DETAAR es 1.5 mayor que en el proceso de suavizacion para
aguas con bajo contenido de magnesio.

En el caso de la precipitacion de fosfore con sulfato de aluminio no es posible hacer
una comparacidon semejante con los datos anteriores, y aun cuando se puede hacer
una analogia entre los procesos de clarificacion para remocidn de turbidez ycolor con
la precipitacion de fésforo con alumbre solo se puede establecer que la carga
hidraulica reportada para la precipitacion con cal en la prueba piloto es muy alta, si
esta carga se considera para la precipitacidn con sulfato de aluminio se puede
considerar baja ya que se han reportado cargas hidraulicas superficiales en el Ambito
de 23.6 a 58.7 m*/m*-dia (580 a 1440 gpd/pie’ ) y se recomienda para una remocién
consistents de los fosfatos el rango bajo. [Ref. 3-2).

En los (ltimos afios se han desarrollado equipos de clarificacién laminar (Densadeg®
de Degremont y Liamella® de Parkson entre otros) que trabajan a muy altas cargas
superficiales, por ejemplo Degrémont reporta para su clarificador Densadeg® cargas
hidraulicas de 17 a 25 m* m” h para el proceso terciario de remocién de fésforo, y de
30 a 40 m*% m® h para el proceso de suavizacién con cal en exceso, [Ref. 3-13].
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En conclusién, se necesita llevar a cabo mas trabajo experimental con el proceso de

precipitacion quimica que permitan:

« Confirmar la carga hidrdulica que debera ser usada en el proceso 2 escala total.

» Incorporar mejoras de disefio en el clarificador piloto que permitan analizar el
efecto de variables tales como la longitud de placas, la separacion entre placas y
el angulo de inclinacién de las mismas. Esta informacién puede ser muy valiosa,
ya que el disefio de un clarificador de tecnologia propia optimizado podria ser una
opcidn barata en contra de la adquisicién de un clarificador patentado con un
costo de tnversién inicial muy alto.

* a No se dio mayor informacion sobre el efecto del ozono y los polimeros en la
eficiencia de! clarificador, sin embargo esta es una drea de oportunidad muy
interesante que debera ser investigada ya que se ha demostrado que el ozono
tiene propiedades floculantes y puede competir favorablemente contra los
pelimeros floculantes.

5. Calidad del efluente de la precipitacidn quimica.
Para la remocién del fésforo contenido en los efluentes de sistemas convencionales

de tratamiento de aguas residuales, se han utilizado exitosamente como reactivos
precipitantes, la cal, el alumbre y en menor grado las sales de hierro, tipicamente se
requiere de una dosis de 200 mg/L de alumbre para la remocion de los compuestos
de fésforo de la aguas residuales municipales, mientras que para la clarificacién de
las mismas solo se requiere de 50 a 100 mg/L, las sales de hierro, aunque efectivas
para la precipitacién de los fosfatos, tienen una aplicacién limitada por los niveles
elevados de hierro residual que dejan en las aguas tratadas.

El preceso de precipitacion con sulfato de aluminio produce una efluente con
aproximadamente 1 mg/L de P, y posiblemente e! empleo de polimeros anicnicos
mejore Ia sedimentabilidad del floc, el pH optimo para el tratamiento es
aproximadamente de 6.0, requiriéndose una proporcién molar de Al :P de 1:1 a 2:1
El tratamiento quimico con cal a pH = 10.5 produce excelentes resultados en lo que
se refiere a las remociones de fosfatos, DBO y DQQ, este proceso removid el 90%
del contenido de fésforo y fosfatos en el agua cruda, obteniéndose un efluente con
0.4 mg/L Py 1.1 mg/L de PO, sin embargo la eficiencia de remocién de color no fue
tan aita como seria deseable debido a que no pudo eliminar el color disuglto, el
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tratamiento con cal dio ademas un importante efecto desinfectante reduciendo en un

90 a 98% la concentracion de coliformes, no obstante un incremento en el pH a 11

podria mejorar el efecto desinfectante este seria a costa de una mayer produccion de

lodos.
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TABLA 3-3 ANALISIS QUIMICO DEL AGUA INFLUENTE

Cationes Img/ ién] Factor de [mgh] Aniones {mgh idn} Factor de [mp)
Convertién Caco3 Conversion CaCod
Ca+s 28.000 2.495 89.85 CO3= 21.000 1.686 34.90
Mg++ 20.000 4,112 82,24 HCO3- 171.000 0.816 140.05
Na+ 75.000 2.175 163.13 OH- 0.000 2.840 0.00
K+ 17.000 1.278 21.74 Cl- 48.000 1.410 67.68
Fatss 0136 2.690 0.37 PO4(Y) 11.800 1.578 18.63
Foes 0.000 1.791 0.00 NO3() 0.000 0.806 Q.00
Mns+ 0.042 1.820 008 SO4(») 73.000 1,041 75.89
Ptr++ 0.000 0.480 000 F- 0.000 2.632 0.00
Cd+s 0010 0.830 0.01
Hg++ 0.002 0.500 0.00
Age++ 9.001 1.33%0 3.00
Cre++ 0.053 2.890 Q15
Sres $.000 1.410 ©.00
Ba++ 0.000 0728 0.00
Total # 140.24 337.58 Total 8 324.80 337.34
Error (%)= 0.035 | analisis OK
M / (CHSO4) 1.18
Temperatura Te 20 grad.C rango de tamperaturs OK pH 8.00
Alcalinidag total M 169.00| mg/L CaCO3 5ic2 10.00 mgil
Aicalinidad langlftalaina P 10f mgit CaCo3 verificar analisis SDT 475.04 mg/L
Dureza de Calcic DCa 68.86| mg/t CaCQ3 CO2 348 mgiL
Duraza de Mag DMg 82.24| mg/L CaCO3
Dureza total O 152.10} mpfl CaCO3 Conductividad shecttica 742.26] pmbos/cm
{dureza de bicarbonatos DHCO3 152,10} mg/L CaCO3 Color, U Pt/Co 27 .00 U PrCo
Dursza de ng carbonatos ONC 0.00 L CaCO3 Turbledad, NTY 2.10 NTU
Blcarbonale de sodio NeaHCO3 16.80| myg/l. CaCC3 H de saturacion 7.61
Indice da Langelier 0.35
N-NH3 3.200 me/l
N-Orpanio 0.800 mg/l
DO total 30.000 mgil
indica do Ryznar 7.21
Indice de agresividad 12.07
[coltormes totales 6.0] NMP/100 m |

pag. 52




Fig. 3-1 Requerimientos de base
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Titulacion del influente
Base Acido

pH meguiv/L pH mequiviL
8.0 0.20 3.0 4.50
8.5 0.40 35 3.65
8.0 0.84 40 3.36
9.5 1.75 45 3.27
10.0 3.21 5.0 3.15
10.5 479 55 2.80
11.0 6.76 6.0 2.08
11.5 9.09 6.5 1.07

7.0 0.34

Ttulacion de la cal comercial empleada en las pruebas piloto
Basicidad de la cal = 0.02 mequiv/mg CaO
0.57 g Ca0 = 1.0 g cal comercial

mg cal/ L

pH agua
8 10
8.5 20
9 42
9.5 88

10 160

10.5 240

11 338

11.3 455
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Tabta 34 Resultados de pruebas de jarras para diferentes reactivos

Coagulante: Sulfato de aluminio

Dosis,mg/L pH Turbiedad (UNT) | PO4 (mg/L)
0 7.3 1.3 26.8
75 6.85 0.7 20.1
100 6.66 0.6 134
150 6.48 0.5 10
200 6.28 0.7 10
225 6.18 0.9 10
250 6.14 1.1 6.7
Coagulante: Cloruro ferrico
Dosis,mg/L pH Turbiedad (UNT) | PO4 (mg/L)
0 7.52 1.6 13.4
50 7.14 1.1 6.7
100 6.91 0.9 28
200 6.55 0.9 2
250 6.4 0.8 0.7
450 5.66 0.6 0
Coagulante: Sulfato ferrico
Dosis,mg/L pH Turbiedad (UNT) | PO4 (mg/L)
0 7.11 1.3 201
50 7.1 2.3 13.4
100 7.09 1.6 S.4
200 7.05 1.7 6.7
250 7.04 1.7 4
450 6.99 1.4 2.3
Coagulante: Sulfato ferroso
Dosis,mg/L pH Turbiedad (UNT) | PO4 (mg/L) |
0 7.64 1.2 20
100 7.27 47 20
150 7.2 65 6.7
300 - 6.89 89 3.3
400 6.78 95 1.3
500 6.67 140 1.3
650 6.58 145 0
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Fig. 3-6 Dosis de coagulante
Cloruro ferrico
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Fig.3-7 Dosis de coagulante
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Fig.3-9 Dosis de coagulante
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lodos

TABLA 3-6 SOLIDOS PRODUCIDOS EN LA PRECIPITACION DE FOSFORC

Datos de ingenieria valor|
Flujo de agua residual m3/dia; 1
Sélidos suspendidos totales, mg/L: 6
Alcatinidad total,mg/L CaCO3: 169
PO4 como P del agua residual,mg/L : 3.85
Ca+2 del agua residual.mg/L: 28
Mg+2 del agua residual, mg/L: 20
PO4 como P del efluente, mg/L: 0.5
Reactivo: Ca{OH)2
Ca+2 del efluente, mg/L: 60
Mg+2 del efluente,mg/L: 0
Dosis de reactivo, mg/L: 240
Eficiencia de remocion de 53,% 85
Himedad del lodo, %: 97
Ca5(P04)3(0OH) formado, mg/L: 181
Mg(OH)2 formado,mg/L.: 48.0
CaCQ3 formado,mg/l.: 90.5
Ca5(P04)30H kg/dia: 0.0181
Mg(OH)2, kg/dia: 0.0480
CaCO3 kg/dia: 0.2263
Solidos suspendidos removidos,kg/dia: 0.0051
Total de solidos eliminados, kg/dia: 0.2975
Contenido de agua en el lodo kg/dia: 9.9
Lodo formado,kg/dia: 10.2
Densidad relativa del lodo: 1.02
Volumen de lodo formado,m3/dia: 0.0100
Ca(OH)2 requerido,kg/dia: 0.2
Ca0 requerido,kg/dia: 0.2
Reactive alumbre
Dosis del coagulante, mg/L: 150
Eficiencia de remocion de SS,% 85
Himedad del lodo, %: 97
AIPO4 precipitado,mg/L: 13.20
AOH)3 precipitado,mg/L. 26.68
Solidos suspendidos removidos,kg/dia: 0.01
AlPQO4 kg/dia: 0.01
AYOH)3 kg/dia: 0.03
Total de sélidos eliminados, kg/dia: 0.04
Contenido de agua en ¢! lodo, kg/dia: 1.50
Lodo formado,kg/dia: 1.54
Densidad relativa de! lodo: 1.02
Volumen de lodo formado,m3/dia: 0.0015
Alcalinidad consumida,mg/L CaCO3: 67.5
Alcalinidad remanente,mg/L CaCO3: 101.5
Al2(S04)3 »18H20 requerido, kg/dia. 0.15
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lodos

Reactivo FeCl3
Dosis del coagulante, mgfL: 450
Eficiencia de remocion de $SS,% 85
Humedad de! lodo, %: 97
FePO4 precipitado,mg/L: 16.31
Fe{OH)3 precipitado, mg/L: 285.30
Sélidos suspendidos removidos kg/dia: 0.01
FePO4 kg/dia: 0.02
Fe(OH)3 kg/dia: 0.29
Total de sélidos eliminados,kg/dia: 0.31
Contenido de agua en el lodo kg/dia: 10.22
Lodo formado kg/dia: 10.53
Densidad relativa del lodo: 1.02
Volumen de lodo formado,m3/dia: 0.0103
Alcalinidad consumida,mg/L CaCO3: 441
Alcalinidad remanente,mg/L CaCO3: -272
FeClI3 requerido, kg/dia: 0.45
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TABLA 3-7 HOJA DE CALCULO PARA MEZCLA RAPIDA Y FLOCULACION

Datos de Ingenieria de Proceso variable mezcla floculacion

. rapida etapa 1 etapa 2 etapa 3
Fiujo de disefio,m3/seq: 1.00 1.00 1.00 1.00
Flujo de diseno,m3/dia: Qd 86400.00 86400.00 86400.00 86400.00
Temperatura maxima,*C: tmax 20.00 20.00 20.00 20.00
Temperatura minima,"C: tmin 8.00 9.00 9.00 9.00
Viscosidad a Tmax, cP: 1.0049 1.0049 1.0049 1.0049
Viscosidad a Tmax..N seg/m2: vismin 1.00E-03 1.00E-03 1.00E-03 1.00E-03
Viscosidad a Tmin.,cP: 1.345 1.346 1.348 1.348
Viscosidad a Tmin. N seg/m2: vismax 1.35E-03 1.35E-03 1.35E-03 1.35E-03
Densidad a Tmax., Kg/m3: denmin $98.20 998.20 998.20 998.20
Densidad a Tmin, Kg/m3: denmax 999.75 899.75 999.75 999,75
Gradiente de velocidad,1/seg: G 850 60 40 20
Tiempo de retencidn,min: td 1 B 8 8
Numero de Camp Gtd 51000 28800 18200 9600
Potencia y volumen de mezcla rapida y floculacion
Volumen requerido, m3: v 60.00 480.00 480.00 480.00
Potencia requerida, min. kVV: Pmin 43 56 1.74 0.77 0.18
Potencia requerida, max. kW: Pmax 58.35 2.33 1.03 0.26
Potencia min, KW/1000 m3 : 726.02 3.62 1.81 0.40
Potencia max. KW/1000 m3: 972.44 4.85 2.15 0.54
Eficiencia del motor,% ef a5 99 99 99
Potencia del motor,HP HP 82.36 3.150 1.400 0.350
Potencia del motor kW KW 61.42 2.349 1.044 0.261
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CAPITULO 4
PROCESOS COMPLLEMENTARIOS AL PROCESO DE PRECIPITACION QUIMICA
(DESGASIFICACION DE AMONIACO Y RECARBONATACION)

INTRODUCCION

La planta piloto DETAAR fue equipada con dos operaciones unitarias complementarias
al tren de proceso fisico-quimico, una con el propdsito de llevar a cabo la remoci6n de
amoniaco, y la otra para estabilizar el agua tratada y asi evitar la postprecipitacién de
carbonato de calcio en la siguiente etapa del proceso, que es la filtracién en medio
granular.

El nitrbgeno amoniacal es e! resultado de la reaccién de amonificacién del nitrégeno
orgénico a la forma de ion amonio por medio de una reacciéon de hidrolisis, en general se
puede decir que la amonificaciéon ocurre durante la descomposicion de la materia

organica de acuerdo a la siguiente reaccion:

Nitrdgeno organico (proteinas, aminoacidos, etc)+ microorganismos B s NHy ! NH ;'
El amoniaco molecular no-ionizado existe en equilibrio con el ion amonio y su distribucién

depende de las condiciones de temperatura y pH del agua .

El agua residual tratada que se va a repotabilizar requiere estar libre de NH, , por otra
parte bajo circunstancias favorables el nitrégeno organice y amoniacal puede ser
oxidado hasta nitritos y nitratos dando un problema adicional de contaminacion por el
exceso de estos compuestos en el agua repotabilizada.

La remocién de amoniaco se lleve a cabo en una torre empacada probando diferentes
tipos de rellenos plasticos entre los cuales se utilizaron tellerates y un empaque llamado
Koro-Z fabricado por B.F. Goodrich (E.U.A) y flujo forzado a contracomiente de aire. La
desgasificacion fue considerada como una posible alterativa econémica para remover
NHa, aprovechando las condiciones de pH = 10.5 en el efluente del tratamiento con cal
para remocion de fésforo.

La siguiente etapa del proceso consistio en la recarbonatacion del efluente desgasificado
en un simple tanque con burbujeo de biéxido de carbono gaseoso en una sola etapa de
contacto con el propdsito de devolver al agua la estabilidad transformando los
carbonatos a bicarbonatos.

pag. 63



DESGASIFICACION PARA REMOCION DE AMONIACO

La remoci6n del nitrégeno amoniacal remanente en el efluente terciario de la planta
“Cerro de la Estrelia” fue uno de los principales objetivos del tratamiento avanzado en la
planta D.E.T.A.A.R., la estrategia planeada consistia primerc en rehabilitar la planta
"Cemro de la Estrella” con la remodelacidn del proceso de lodos activados existente para
llevar a cabo la nitrificacion controlada, y segundo implementar el proceso de filtracion en
medio granular dual para lograr un efluente con calidad terciaria, esta mejora se
soportaba en un hecho observado por los operadores que indicaba que las
concentraciones de nitrégeno total en el agua residual cruda entrando a la planta "Cermo
de la Estrelia” eran reducidas en el proceso de lodos activades alcanzando un buen
grado de nitrificacién en ciertas épocas del afo, |as concentraciones observadas en el
influente y efluente secundario de la planta “Cerro de la Estrelia® cuando se lograba la
nitrificacion fueron :

Parametro Influente | Efluente
Secundario
TKN, mg/L 17a22 10
N-NH;, mg/L | 11a16 9

Después de la remodelacién de la planta se esperaba obtener una concentracién de N-
NHs en el orden de los 3 a 5 mg/L. Finalmente, se removeria este N-NH; en el
tratamiento avanzado por desgasificacion para cumplir con la norma de calidad
dependiendo del uso final que se le daria al agua.

Considerando una concentracion de N-NH; méxima de 5 mg/L, (equivalentes a 6.1 mg/L
de NHa), el procesa de remocion de NH; por medio del agotamiento con aire a través de
una columna empacada necesitaria remover mas del 90% de NH; para cumplir con el
criterio de calidad de agua potable de 0.5 mg/L N-NH, (0.61 mg/L NH,) (ver tabla 1-2).

Para obtener la concentracién deseada de N-NH; en et efluente es necesario considerar
la fraccion de N-NH; en forma ionica no susceptible a ser desorbida que permanece en

el efluente, esto requiere conocer la distribucién de especies amonio en equilibrio ionico,
por ejemplo a pH 2 10.5 y T= 18°C (temperatura normal de! efluente secundario) un gran

porcentaje del N-NH,' se encuentra libre como NH, gaseoso a las condiciones ds salida
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del proceso de precipitacion quimica con cal (pH=10.5 y 18° C), bajo estas condicionss

se establece el siguiente equilibrio quimico:
NH{ +OH™ «— NH,OH «— NH3 + H,0

La fraccion de NH, libre puede ser calculada en funcién de la temperatura y el pH por la
siguiente expresién [Ref. 4-3}:

1
/= 1+ 10(0.090lS+(2729.92/(!+273.15))—pH)

___ [NHy]
[NH 1+[NH;)

Donde:

t = Temperatura, °C.

[NH3] = Concentracién de NH; moles/litro

(NH,'] = Concentracién de NH,', moles/litro

El célculo tedrico de ia distribucién de las especies amoniaco y amonio en equilibrio bajo
las condiciones de operacién de pH=10.5y 18 °C, da un estimado del 91.5 % de NH;
gaseoso libre contra 8.5 % de ion NH," en solucian, por otra parte una mayor
concentracién de amoniaco libre en equilibrio de aproximadamente 97.2 % a 18 °C se

obtendria en el efluente si el tratamiento con cal se llevard a pH=11.

TEORIA DE LA DESGASIFICACION EN TORRES EMPACADAS

Existe realmente poca informacion sobre la desgasificacion de amoniaco en torres
empacadas en el rango de concentraciones muy diluidas, sin embargo las recientes
investigaciones y avances en la remocién de VOC (siglas de compuestos orgénicos
voldtiles en inglés) en torres empacadas con aire forzado ha permitido probar y aplicar
modelos mejorados para predecir €l comportamiento de estos equipos en el rango de
concentraciones muy diluidas tipicas en el tratamiento avanzado de agua de acuiferos
contaminados y en |a potabilizacién de agua residual tratada principatmente para la
remocion de compuestos pracursores de la formacion de trihalometanos.

La teoria basica de la transferencia de masa en una torre empacada es bien conocida, y

es posible predecir el comportamiento de las columnas empacadas por dos métodos

diferentes:
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« Analisis basado en el NTU (nimero de unidades de transferencia de masa}

+ Andlisis basado en HEPT (altura equivalente de plato tedrico)

Los dos conceptos estan relacionados a la altura empacada (2) donde se realiza la
transferencia de masa por [Ref.4-4]:

Z=NTU «HTU

Z=HEPTxN

Donde:

HTU = Altura de una unidad de transferencia

N = Namero de platos teéricos

Los dos métodos requieren e} conocimiento de datos de equilibrio termodindmico vy la
estimacién empirica de coeficientes de transferencia de masa o coeficientes para
predecir el comportamiento de la torre empacada. Para el andlisis presentado en este
trabajo se considera conveniente utilizar el método NTU.

La Fig. 4-1 presenta las variables involucradas en el balance de masa.

Fig.4-1

Aire
G, kgfs-m2 de aire
Y2, kg NH3/kg aire

Agua
L kg/f-m2- s de agu
Co, mg/L NH3 7
z
Aire
G.kg/s-m2 de aire 5 Asu?ﬁ .
. esgasificada
¥1.kg NH3/kg al% 'L. ko2 de agua
Ce, mg/L NH3

Aplicando los principios de la transferencia de masa, equilibric termodindmico y balances
de masa es posible predecir el comportamiento de una torre empacada para
desgasificacién de amoniaco.

Un avance significativo en la prediccion del comportamiento de torres empacadas ha
sido la aplicacion de la correlacidn Onda [Ref 4-4) para la estimacién de los coeficientes
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de transferencia de masa en soluciones muy diluidas, el modeto Onda ha sido evaluado
y aplicado exitosamente en la desgasificacion de compuestos organicos volatiles (VCC)
en aguas de acuifero contaminadas, este modelo serd aplicado en este anélisis critico
debido a que predice los coeficientes de transferencia de masa con una exactitud
razonable y es el método recomendado por la EPA, [Ref.4-5] para lievar a cabo estas

estimaciones.

La tabla 4-1 presenta un cuadro de cdiculo para la estimacién del comportamiento de la
torre empacada de la planta DETAAR aplicando las correlaciones de Onda en 1a
desgasificacion de amoniaco. Los resuitados de este cuadro de cdlculo seran
comparados contra Ios resultados experimentales obtenidos en las pruebas piloto de la
planta DETAAR en la siguiente seccidn.

ANAL ISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN LA PRUEBA PILOTO
DE DESGASIFICACION DE AMONIACO

Las pruebas piloto en DETAAR se llevaron a cabo en dos torres empacadas con medio
plastico operando en serie de 3658 mm de altura empacada y 0.372 m” de 4rea de
seccidn transversal cada una.

Las condiciones de operacién durante las corridas de prueba fueron:

Temperatura promedio del agua residual = 18 °C

Diametro de la torre = 0.688 m

Altura total empacada = 3.658 m

Relacién volumétrica = 3000 m® aire/m® agua

Fiujo de agua = 1.8 m*hr

Flujo de aire = 5400 m>/hr

En general se observo que la eficiencia de 1a desgasificacién de amoniaco se incrementd
con el incremento en la temperatura del agua y del pH como era de esperarse, también
se observo una regular remocién de N-NH; en el orden de) 67.5 % con e! empaque Koro-
Z del cual no se reportaron ios datos técnicos basicos, por otra parte para el empaque
tipo *Tellerete” tampoco se reportaron datos experimentales,

El analisis de los datos experimentales (reproducido en la tabia 4-2) reportd un

coeficiente de transferencia de masa promedio de K, = 0.52 hr'! con una concentracién
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promedio de N-NH; en el efluente de 1.5 mg/L equivalentes a 1.82 mg/L de NH, para
una concentracién promedio de N-NH; en el influente de 4.62 mg/L equivalentes a 5.61
mg/. de NH,.
El proceso de remocién de amoniaco en el tratamiento avanzado para potabilizar el agua
residual es un proceso critico, se puede considerar que la prueba piloto fue un buen
intento para lograr una remocién técnicamente factible de amoniaco, sin embargo en las
pruebas piloto no se logro obtener la concentracion de N-NH; requerida en el efluente
por el criterio de calidad de la DGCOH, por lo tanto sera necesario llevar a cabo mas
pruebas piloto para obtener las condiciones dptimas de operacion que permitan llegar a
un disefio factible de ser construido y operado, ademés debido a los pobres resultados
obtenidos en las pruebas, se recomienda analizar y evaluar el impacto de los siguientes
puntos :
1. Evaluar condiciones de operacion attemativas y empaques mas eficientes.
El empaque altemativo tipo “Tellerete” no fue evaluado experimentalmente por
razones desconocidas, sin embargo en este trabajo se presenta una estimacion de!
compertamiento de una torre empacada con Telleretes de 25 mm con el modelo de
Onda previamente presentado con el proposito de comparar el funcionamiento de la
torre contra la prueba piloto, (ver tabla 4-1), los resultados indican que bajo las
mismas condiciones de operacion indicadas en la tabla 4-2, el modelo predice una
mayor remocion comparada al dato experimental con empaques “Koro-Z" aun cuando
no se logra el objetivo de 0.5 mg/L N-NH; en el efluente, por ejemplo a pH=10.5y
18°¢ 1a fraccion de NH; libre es 0.915 y la eficiencia estimada de remocién con el
modelo Onda estara en el orden de 82.6 %, logrando las siguientes concentraciones
de contaminante en las comientes :

Especie | Influente | Efluente
mg/L mg/l.
N-NH3 4.620 0.803
N-NH4" 0.428 0.429
NH3 5.61 0.975
NH4" 0552 0.552
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por lo tanto aumentando el pH, la relacion aire/agua, la altura empacada, o utilizando
un empaque mas eficiente que el “Tellerete™ o “Koro-Z, se podria lograr la
concentracién requerida por el criterio de la DGCOH de 0.5 mg/L N-NH; (0.607 mg/L
NH, ), para lo cual ¢l desgasificador deberd lograr una remocion de 91.1 %.

Por ejemplo para las mismas condiciones de pH y temperatura usadas en la prueba
piloto, y con empague tipo “Tellerete”, el modelo de Onda predice que la
concentracién requerida de 0.5 mg/l. N-NH, se puede lograr con una relacion

airefagua de 3997.3 mim® para una altura empacada de telleretes de 3.7 m.

- El proceso de remocién de N-NH, por desgasificacién con aire forzado despues de |a
remocién de fisforo con cal ha sido utilizado en los E.U.A. en las pasadas tres
décadas , es una tecnologia que ha sido probada y esta disponible al dominio
publico, sin embargo las experiencia han demostrado diversos inconvenientes entre
los cuales se pueden citar os siguientes:

« Precipitacién de CaCO, sobre el medio de empagque, come consecuencia de la
suavizacion total de agua en un rango de pH =10.5 a 11, ya que bajo estas
condiciones el proceso de precipitacién quimica produce agua inestable @
incrustante, disminuyendo la eficiencia de {a torre.

« Contaminacion atmosférica por el gas ameniaco liberado.

« Contaminacién por ruido debido a los grandes ventiladores de tiro forzado o
inducido requeridos ya que se necesitan grandes cantidades de aire para lograr
ia transferencia de masa entre fases.

« Capacidad limitada de las torres empacadas convencionales para tratar grandes
volumenes de agua, requiriéndose la implementacién de multiples unidades en
paralelo, lo cual ha ocasionado que estas sean substituidas por torras de
contacto similares a las tores de enfriamiento de tipo flujo cruzado o a
contracomiente las cuales operan a mayor relacién airefagua pero con eficiencias
de transferencia de masa mucho menores, [Ref 4-3, 4-11, 4-15].

2. Experimentacién y evaluacién de equipos de desgasificacion altemativos. Si bien la
desgasificacién de amoniaco se puede lievar a cabo en torres rellenas con

empagques convencionales, |a experiencia [Ref 4-3, 4-11, 4-15}, ha demostrado que
el disefio mas conveniente para la practica industrial de la desgasificacién de
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amoniaco en el tratamiento avanzado de aguas residuales es el equipo tipo torre de

enfriamiento de flujo a contracomriente o cruzado, para ests tipo de eguipos existe un

buen nGmero de datos para predecir su comportamiento, tales como relaciones

empiricas para estimar el coeficiente de transferencia de masa de la torre y alturas

de empaque [Ref.4-3 y 4-7, 4-15], las siguientes condiciones de operacion son

tipicas de una desgasificadora de NH, tipo torre de enfriamiento de flujo a

contracormiente :

* Relacién aire a agua : 2000 a 6000 m® aire/m® para agua a temperaturas de
entre 15 a 25 °C, a temparaturas mas bajas se requiere mayor cantidad de aire.

« Carga hidraulica superficial: 40 a 46 litros/min m? 4rea transversal

s Altura de empaque : 7.5 m minimo.

+ Empaque de PVC para disminuir la tendencia incrustante de CaCO, como

resultado de la suavizacion del agua tratada.

. Experdmentacion y evaluacién de procesos alternativos .

Ademas de la desgasificacién de amoniaco otros tratamientos fisico-quimicos para la

remaccion de NH; son;

+ Intercambio ionico.

Esta tecnologia ha sido usada en los E.U.A. sin embargo el proceso requiere de un
intercambidor de iones altamente selectivo al ion amonio, es dificit de operar
debido a que se requiere un control muy estricto del pH, &! proceso es intensivo
en costos de operacion y mantenimiento, y genera un efluente de desecho
{regenerante gastado) que necesita tratamiento adicional.

« Cloracion al punto de quiehre,

Esta tecnologia esta limitada por la restricciones a la formacién de compuestos
trihalometanos y otros compuestos organoclorados y su aplicacién en la
potabilizacién de agua residual tratada esta descartado.

« Osmosis Inversa

La dsmosis inversa lleva cabo la desmineralizacién casi total del agua y no es
selectiva al ion amonio, es un procese costoso en términos de operacién y
mantenimiento y requiere de la disposicidn final del concentrado residual.

¢ Procesos biolégicos: Nitrificacién - Denitrificacién
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Los procesos bioldgicos pueden ser la solucién ideal al problema de remocion de
N-NH, , ya que producen una corriente residual no contaminante, el N; gaseoso
libre.
El nitrégeno amoniacal en solucion (N-NH," ) puede ser convertido a nitrdgeno
gaseoso (N5} por un proceso biologico llamado nitrificacién-denitrificacion.
En fos siguientes parrafos se presentan los conceptos tedricos basicos del proceso
de nitrificacion - denitrificacién biolbgica.
Nitrificacion
La nitrificacion bioldgica es e! proceso por medio del cual el nitrbgeno amoniacal (N-
* NHg4*} y e! nitrégeno organice son oxidados primeramente a nitritos y en una
segunda etapa los nitritos son oxidados a nitratos por microorganismos autotréficos
del genero “nitrosomonas” y “nitrobacter” utilizando carbono inorganico (CO5) para
llevar a cabo la oxidacién y la sintesis de biomasa de acuerdo a las siguientes

reacciones:
Primera etapa: NHJ + -;-02 Nirosomenas , NOy +2H* + HyO +energia

-1 i -
Segunda etapa: NO, + —2—02  Nurobacter NOJ +energia

4C0, + HCO; + NH + HyO——C5H70; N (biomasa) + 50,

La estequiometria de estas reacciones requiere de 4.6 mg de O, por cada mg de N-
NH,' oxidado y aproximadamente 7.1 mg de alcalinidad {como CaCQ, ) para
neutralizar en acido producido.

La produccién de nitratos puede ser estimada con el siguiente factor estequimétrico;
3.4 mg NOy / mg NH4* oxidado.

La nitrificacion biologica puede ser llevada a cabo en reactores de lodos activados
del tipo completamente mezclado o de flujo tapén, los cuales son adecuados para la
nitrificacién de aguas residuales domesticas conteniendo de 20 a 40 mg/L. de NTK
(Nitrégeno Total Kjeldahl = N-organico + N-NH." ) y aguas residuales industriales con
mayores concentraciones de N-NH,", sin embargo en el ambito de la recuperacion de
agua residual para propésitos de potabilizacién las concentraciones de NTK seran
mucho menores debido a que previamente el agua habré sido nitrificada hasta lograr
concentraciones en el orden de 2-5 mg/L de N-NH," bajo estas condiciones los
reactores del tipo pelicula adherida a un medio soporte (lecho fijo empacado) y
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especialmente los lechos empacados sumergidos, se han considerado como los mas
adecuados para llevar a cabo el proceso, esta tecnologia ha sido usada desde hace
varias décadas en Europa con los filtros rapidos de arena funcionando como filtros
nitrificadores en el tratamiento de agua superficial o subterranea.

En un filtro de arena convencional o un filtro lento hasta 2 mg/L de N-NH,' pueden
ser oxidados a nitratos sin dificultad ya que a temperaturas normales de operacion
{entre 5 y 15 °C ) el agua saturada con O, contiene €! suficients oxigeno para lievar a
cabo una nitrificacion completa:

Temperatura, °C | Concentracion de O
5 12.7 mg/L O
10 11.2 mgiL O;
15 9.96 mg/L O;

Sin embargo mayores concentraciones de N-NH,' no podrén ser oxidadas a menos
que se suministre el oxigeno necesario para soportar el proceso bioguimico de
oxidacién.

Estas limitaciones requieren el disefio de sistemas especiales de bajodren para
suministrar oxigeno por medio de aireacion a través del lecho filtrante sin perturbar la
operacion normal del filtro en su funcién de remover los sélidos suspendidos.
Denitrificacion

La denitrificacién bioldgica es la remocién de nitrégeno en forma de nitratos por
conversion a gas nitrégenc bajo condiciones anéxicas y por microorganismos
heterotréfos-facultativos (facultativos significa que pueden desarrollarse bajo
condiciones andxicas © con oxigeno} los cuales requieren de una fuente de carbén
orgénico para la sintesis cetular, bacterias de las especies Micrococcus,
Pseudomonas, Denitrobacillus entre otras son capaces de modificar su metabolismo
como para utilizar los nitratos como fuente de oxigeno en ausencia de oxigeno
disuelto.

Al igual que la operaciones de nitrificacion, la denitrificacién se puede llevar a cabo
en reactores de lodos activados bajo condiciones anaerobias/antxicas o en reactores
de pelicula adherida a un medio soporte (lecho fijo empacado o lecho fluidizado).

pag. 72



Se ha observado que cuando se remueve N-NOs~ por denitrificacién biologica de
aguas de pozo contaminadas, generalmente el substrato es una fuente limitada de

carbén y por lo tanto material carbonaceo debera ser agregado para que los

microorganismos denitrificantes puedan llevar a cabo la reduccién del N-NO3 a N2
gaseoso, esta situacién también se presentara en la denitrificacién de aguas
efluentes del tratamiento terciario (nitrificadas), entre los materiales carbonaceos que

han sido utilizados exitosamente se encuentran:

+ Metanol
.« Etanol
« Acido acético

« Azicar comun o licores de desperdicio con alto contenido de azucar.

En el tratamiento de aguas subterraneas contaminadas para propésitos de
potabilizacién, el etanol y soluciones de azicar comin son recomendadas por su
baja toxicidad.

Cuando el metanol es usado como fuente de carbén orgénico, la reaccién de
denitrificacion total puede ser representada por:

5CH30H+6N0; ——)5C02 +7H20+OH_ +3N2

Sobre la base de metanol como sustrato la cantidad de metanol requerida puede ser
calculada por la ecuacion de McCarty [Ref.4-12]:

Cps =2.47N, +1.53N, +0.87D,

Donde:

Cp = Cantidad de metanol requerido, mg/L

No = Concentracién de N-NO3™, mg/l

N4 = Concentracién de N-NO7", mg/L.
Do = Concentracién de oxigeno disuelto, mg/L

Sobre la base de obtener dos dlomos de carbén por molécula de etanol {CoHgO) con

respecto a un atomo de carbono por molécula de metanol la cantidad de etanol
requerido se puede estimar por la formula estequiometrica: b
Ce =Cy x(PMcaneo 1 2PMcr40)

Donde :
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Ce = Cantidad de etanol requerido, mg/L
PM canso = Pesc malecular del etanol, 46.07 g/mol
PM chao = Peso meolecular det metanol, 32.04 g/mol

En la literatura técnica se da el siguiente factor experimentat para calcular los

requerimientos de etano! [Ref.4-14] : 3 kg etanol / kg N-NO3™ removido.
Recientemente se han llevado a cabo investigaciones para ilevar a cabo la
denitrificacién de aguas subtemraneas contaminadas con nitratos usando acido
acético, [Ref.4-17}, la ecuaciones estequiometricas derivadas de tales
investigaciones son las siguientes:

1.00NO; +0.88CH;C00™ + HY ——0.09CsH7NO, +0.46N, +
0.42C0, +0.88HCO; +1.7H,0

1000, +1.43CHCO0™ +0.26NO; +0.26HY ——0.27CsH7 NOy +
0.10CO, +1.43HCO; +0.63H,0

En los reactores de pelicula adherida a un medio soporte la cantidad de séfidos
suspendidos producidos por la reaccion de denitrificaciéon puede ser estimada por la
siguiente ecuacién [Retf.4-13]:

Cp =0.53N,+0.32N, +0.19D,

Donde:

Cp, = Cantidad de sélidos producidos, mg/L

No = Concentracion de N-NO3™, mg/L

N1 = Concentracion de N-NO2", mg/L

Do = Concentracién de oxigeno disuefto, mg/L

Estos sélidos son retenidoes dentro del medio junto con otros sélidos suspendidos
removidos por el proceso, estos sélidos son sacados del filtro por retrolavado, y
pueden ser reciclados al inicio de la planta de acuerdo al esquema particular del
proceso al final de cada ciclo de retrolavado.

Nitrificacién y Denitrificacién en Biofiltros.
Una aiternativa emergente que podria ser explorada es la biofiltracién en reactores

de lecho empacado sumergidos, esta tecnologia ha sido usada exitosamente en la
remocion de DQO, DBOs y N-NH; de la aguas subterraneas contaminadas y en la
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nitrificacién-denitrificacion de aguas residuales industriales y municipales, [Ref.4-10 y

4-11].

Dos tipos de bioreactores podrian ser considerados para la remocion de N-NH; :

1) Ei bioreactor aireado para llevar a cabo la nitrificacion completa del efiluente
terciario.

2) Ei bioreactor anoxico para ilevar a cabo la denitrificacién del efluente del

bioreactor aireado.

Estas tecnologias no son del dominio publico y su adquisicién requiere de muy aita

- inversidn inicial, por lo tanto seria muy recomendable tomar en cuenta esta
tecnologia para desarroliar futuras pruebas experimentales en la planta DETAAR.
con dos propositos, el primero obtener experiencia tecnolégica con vista al disefio de

equipo y proceso, y segundo obtener experiencia operativa.

Haciendo referencia a fa expefiencia obtenida de la otra planta pitoto operada por la
DGCOH la llamada planta SMA localizada en Santa Maria Aztahuacan, |ztapalapa
D.F., en donde también se pretendié usar un proceso de desgasificacién para la
eliminacién del nitrégeno amoniacal de agua de acuifero contaminado, se pudo
observar en el curso de la experimentacién que se producia una remocion marginal
de amoniaco en fa torre desgasificadora, un andlisis de las condiciones a las cuales
se llavo a cabo esta operacién permitieron especular gue la remocion no se realizé
por el simple fenémeno de transferencia de masa, si no principalmente por actividad
biolbgica en el lecho empacado de la torre desgasificadora la cual practicamente
trabaj6 como un reactor de lecho fijo aireado, debido a que la operacion se llevo a
cabo entre 8 a 8 unidades de pH, esta observacién lleva a considerar seriamente la
posibilidad de utilizar como altemativa de tratamiento el proceso de nitrificacion-

denitrificacién biolégica, para conseguir las remociones de N-NH4* requeridas para

lograr la calidad de agua para propésitos de potabilizacién.

Actualmente los sistemas de biofiltracién ya han sido utilizados en los E.U. y Europa
para la remocion de N-NH4t [Ref.4-10 y 4-11], dos ejemplos tipicos de estos

sistemas serdn descritos brevemente para explicar su funcionamiento.

pag. 75



Ei sistema de nitrificacion, [Ref.4-12}, es un bioreactor que utiliza la tecnologia
combinada de crecimiento de biomasa en pelicula - adherida y crecimiento
suspendido, e! bioreactor es muy parecido a un filtro de flujo ascendente de lecho
granular, es compacto y disefiado adecuadamente puede llevar a cabo los siguientes
procesos de tratamiento biotdgico:

« Nitrificacion del nitrégeno amoniacat

« Remocién de DBO y DQO

« Remocidn de solidos suspendidos

« Oxidacién de compuestos orgéanicos complejos como fenol, tiocianatos, etc.

£ biofiltro ( o bioreactor) funciona predominantemente como un reactor de pelicula
fija en donde los microorganismos estan adheridos a la superficie del medio, ademas
10s huecos o espacios entre los granulos del medio también sirven para el
crecimiento de biomasa suspendida, esto resuita en un incremento de la
concentracién de micreorganismos por volumen de medio soporte, por lo tanto el
fiempo de retencion hidraulico del sistema es disminuido mientras el tiempo de
retencién de sélidos (SRT) dentro del sisterna se incrementa, este principic es
fundamental para llevar a cabo la reaccion de nitrificacion, el reactor esta empacado
con un medio granular de muy alta superficie especifica, el cual también produce una

muy alta transferencia de oxigeno.

Los sélidos suspendidos en el influente y el exceso de biomasa son removidos por
medio de retrolavados de aire y agua suministrados en e fondo del bioreactor, el
retrolavado tiene como proposito basico controlar la carga de sélidos dentro del
bioreactor.

Para propdsitos de nitrificacion el bioreactor puede ser empacado con un medio
granular con superficies especificas del orden de 100 a 300 pies2/pied, las cargas
volumétricas de N-NH4* que pueden ser aplicadas estan en el orden de 25 a 50
(b/1000 pies? - dia, con una eficiencia de transferencia de oxigeno del orden de 15%,
a temperaturas tan bajas como 10°C. El bioreactor puede tratar cargas de organicos

solubles de hasta 250 |b DBO/1000 pies? - dia, con respecto a la remocion de
sélidos suspendidos, funciona como filtro en donde los sélidos suspendidos en el
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efluente y los sélidos bioldgicos en exceso son removidos del bioreactor aplicando un
retrolavado simultaneo de aire y agua a velocidades de 6 icfm/pie? y 8 gpm/pie?
respectivamente en forma similar 2 lo usual en los sistemas de filtracién
convencional.

Los sistemas de biofiltracién para nitrificacién pueden ser disefiados para una
configuracion-rectangular en tanques de concreto con paredes comunes, el disefio
del reactor suministra el soporte estructural para el medio granular ademads de
asegurar una distribucion uniforme del flujo de agua y aire de proceso y retrolavado,
- el medio filtrante se puede seleccionar tomando en cuenta las caracteristicas del
material granular tales como: tamario efectivo para alta superficie especifica,
coeficiente de uniformidad para obtener las mejores caracteristicas de filtracién,
factor de forma, dureza y densidad especifica.

El sistema completo de biofiltracion normalmente incluye los siguientes componentes
auxiiares:

+ Bombas de alimentacion

« Sopladores de aire de proceso

« Sopladores de aire de retrolavado

+« Bombas de agua de retrolavado

« Vélvwulas automaticas e instrumentos

« Pozo de aguas filtradas y pozo de aguas turbias de retrolavado

« Control I6gico programable con interface hombre - maquina (PLC - MMI)

El sistema para denitrificacion [Ref.4-13], es un bioreactor antxico de pelicula fija en
flujo descendente en el cual se lleva a cabo la desnitrificacion biologica del efluente
nitrificado en el biofiltro nitrificante con aportacidén extema de substrato que para el
caso pudiera ser etanol, sin embargo se ha reportado el uso de otros substratos
como el acido acético y melazas de desecho, en este bioreactor también se lleva a
cabo el proceso de filtracidon en lecho profundo que virtuaimente remueve todos los
stlidos suspendidos en el efluente, el medio granular filtrante es seleccionado en
tamano y forma para que sirva de medio soporte a los microorganismos
denitrificadores, estos en un medio filtrante profundo llevan a cabo la remocién de
nitratos eficientemente. El gas nitrégeno liberado por la reaccién de denitrificacién y
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acumulado en los huecos del medio filtrante reduce el tamaiio aparents del medio
majorando el contacto de la biomasa y la eficiencia de filtracién, sin embargo el
efecto de las burbujas de gas N3 liberadas incrementa las perdidas de carga y
requiere que se elimine periddicamente, esto se lleva a cabo aplicando un
retrolavado con agua durante algunos segundos, el agua de retrolavado libera el gas
N3 atrapado a la atmasfera, los sélidos suspendidos son removidos del biofiltro de

una forma convencional por medio de retrolavado simultaneo aire - agua.

Nomatmente el sistema para denitrifacién requiere de 4 a 5 ciclos de liberacién de
N2 denominados NRC's (Nitrogen Release Cycles) durants una corrida de filtracion y

antes de que sea necesario retrolavar, el numero de NRC depende de la relacion :

NCR = f (AN - NOj [ ASS)

Donde AN-NO3™ representa el nitrégeno de nitratos removido y ASS los sélidos
suspendidos removidos. Parte del agua turbia de retrolavado puede ser retomada
como influente al biofiltro en el caso que organismos denitrificantes necesiten ser

nuevamente inoculados.

Las siguiente caracteristicas generales del sistema son consideradas como guias

generales de disefio por un licenciador de esta tecnologia:

« FEl biofiltro normalmente tiene 18 pies de profundidad mas un borde libre, la
configuracién puede ser circular o rectangular en construccién de acero o
concreto.

« El fondo del filtro es construido de acero inoxidable y concreto de alta resistencia.

« El medio fitrante es una arena granular monomedio, tamafio efectivo 2.2 mm (6 x
9 mesh), las profundidades normalmente son de 4 a 6 pies, también se ha
utilizado arena en tamafio de 8 x 12 mesh e incluso medio dual arena - antracita.

+ Se usa nofmalmente una capa soporte del medio con una profundidad de 18"
formada de 5 tamafios acomodadas en una graduacién inversa de gruesa a fina.

+ El aire de retrolavado es suministrado por medio de un soplador normmalmente a
una velocidad controlada de 6 icfm/ pie®.
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ESTA TESS MO OERE
« El agua de retrolavado serd suministrada a u§§!‘§dda§§onk&éda mnu

gpmipie?, las perdidas de carga estimadas en el fondo del filtro normatmente son

de 4" ¢c.a para esta tasa de retrolavado.

RECARBONATACION PARA ESTABILIZACION DEL AGUA

Ei proceso de recarbonatacion s un proceso unitario de tratamiento de agua que se

utiliza para estabilizar el agua tratada con cal en el procaso de remocion de fosforo.

La adicion de suficiente cal al agua residual eleva el pH y convierte los bicarbonatos y

carbonatos a hidréxidos, en ia recarbonatacioén se agrega biéxido de carbono (CO,) al

agua tratada con cal, cuando el biéxido de carbono es agregado a esta agua el pH es
disminuido y los hidréxidos en solucidén son convertidos a carbonatos y bicarbonatos
devolviéndole al agua e! equifibrio de los carbonatos con lo cual se evita 1a formacién de
depdsitos e incrustaciones en equipos y tuberias, por lo tanto es muy recomendable que
la operacién de recarbonatacion preceda a las operaciones de filtracion y adsorcién ¢on
carboén activado.

Se pueden emplear dos sistemas de recarbonatacion dependiendo de las necesidades

especificas del proceso de tratamiento avanzado, [Rel.4-6] :

1) La recarbonatacién en dos etapas, en donde una primera etapa es utilizada para
reducir el pH de 11 a 9.3 cercano a la minima solubilidad del carbonato de calcio, esta
primera etapa produce un floc pesado de buenas caracteristicas de sedimentabilidad,
con un tiempo suficiente de reaccion, alrededor de 15 min, este floc de carbonato de
calcio no se redisolverd con una posterior disminucion del pH, el floc sedimentado es
una fuente rica de éxido de calcio el cual puede ser recuperado por recalcinacién para
SU nBuSO.

La segunda etapa de recarbonatacién [leva el pH del agua a 7, preparando el agua
para la filtracién y ta adsorcién en carbdn activado evitando la formacion de depdsitos
de carbonato de caicio sobre la superficie de los lechos granulares.

La recarbonatacién en dos etapas requiere de un tanque de sedimentacién entre las
etapas para separar €l floc de carbonato de calcio formado.

2) La recarbonatacion en una sola etapa que permite reducir el pH del agua tratada de
11 a 7 eliminando la necesidad de un tanque de sedimentacion intermedio, debido a
la casi nula precipitacién de carbonato de calcio en el agua tratada después de este
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proceso, se presentara un aumento en la dureza de calcio, lo cual, no se presenta en
¢l proceso de dos etapas.
Es recomendable utilizar la recarbonatacion en dos etapas cuando se pretende
recuperar éxido de calcio por recalcinacién del carbonato de calcio y cuando se requiere
obtener la maxima remocién de fésforo y calcio en el efiuente, debido a que el floc
precipitado en el sedimentador intermedio arrastra el fésforo por adsorcién.

TEORIA DEL PROCESO DE RECARBONATACION
Durante el proceso de recarbonatacion, el bibxido de carbono reaccionara con el
hidréxido de calcio para formar carbonata de calcio, [Ref 4-6]

Ca(OH), +C0,——CaCO, + H,0
¥ con carbonato de calcio para formar bicarbonato de calcio:
CaCO, +CO, + H,0—Ca(HCO,),
En base a las ecuaciones anteriores los requerimientos de CC; pueden ser
determinados a partir de tas diferentes formas de alcalinidad expresadas en términos de
mg/ como CaCO; :
1. CO; requerido para convertir hidroxido de calcio a carbonato de calcio:
CO; [mgh] = {P.mol.COs){P.mal.CaCOaf} [Alc.OH- mgh CaCOy)
= 0.44 [Alc.OH mg/i CaCOs)
2. CO, requerido para convertir carbonato de calcio a bicarbonato de calcio:
CO; [mgh] = 0.44 [Alc.CO; mg/l CaCQOy)
3. COQrequerido para convertir hidréxido de calcio a bicarbonato de calcio:
CO;[my) = 0.88 [Alc.OH mg/l CaCO;]
En el caso de utifizar gas con un porcentaje en peso de CO, conocido, [% CO;], las
masas requeridas para recarbonatar pueden ser estimadas como sigue:
CO2 puro [Kg/h] = [mg/L CO,/1000 ] Q [m*h)
Gas [Kg/h] = CO; puro [Kg/h) [% CO; / 100]
El volumen de gas requerido puede ser calculado con la ley del gas ideal -
0,. - mR(t +273.15)

MP
Donde :
Qges = Volumen de gas, Std. m*h
m = Masa de gas, Kg/hr
R = Constante de los gases 0.08206 litros atm/ °K mol
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M = Peso molecular del gas, g/ mol

P = Presion a condiciones estandar: P = 1 aima.

t = Temperatura, a condiciones estandar = 15.5 °C

Es recomendable en la practica agregar un 20 % de exceso a los requerimientos tadricos
calculados debido al CO. no absorbido que escapa en la superficie del agua.

ANALIS!S Y CRITICA DE LOS RESULTADOS OBTENIDOS EN LA PRUEBA PILOTO
DE RECARBONATACION

La recarbonatacién se llevd a cabo después de la desgasificacion de amoniaco, la
prueba pitoto de recarbonatacion no suministrd mucha informacidén sobre el
comportamiento del proceso, la operacion se llevo simplemente burbujeando CO; en una
camara de contacto simulando una sola etapa de recarbonatacién con el objetivo de
obtener un pH en el efluente de 7.2, por lo tanto no se reportaron datos tales como el
consumo de CO,, rendimiento det proceso, tiempo de contacto u otros parametros de
operacion.

Debido a estas omisiones la confiabilidad del modelo no puedo ser evaluada, por lo tanto
solo se pueden emitir las siguientes recomendaciones para revisar el disefio de la
unidad piloto y posteriormente disefar la unidad a escala total:

1. Recomendaciones para el disefio del reactor de recarbonatacién.

La literatura técnica, MOP/8 [Ref 4-7], da las siguientes recomendaciones para

dimensionar e! reactor de recarbonatacion:

« Eltanque deber tener una profundidad de 4 m, para aquellos sistemas
empleando combustion sumergida o CO2 liquido se recomienda una profundidad
deaguade3a3.6m.

+ Para sistemas de una etapa, ¢! reactor de recarbonatacion debera tener un
tiempo de residencia de 5 min, a este reactor deberé seguir un tanque con un
tiempo de residencia de 15 min para permitir levar la reaccién a su terminacion.

e Para sistemas de recarbonataciéon en dos etapas, el primer reactor de
recarbonatacién deberd tener un tiempo de contacto de 5 min, el tanque de
sedimentacion siguiente deberd ser disefiado para un tiempo de residencia de 40
min y una carga hidraulica superficiat de 1.1 litros/m®-s, el segundo reactor de
recarbonatacion debera tener 5 min de tiempo de contacto, la literatura
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recomienda dosificar polielectrolitos en el tanque sedimentador para mejorar a

eficiencia del proceso.

2. Disefio del sistema de difusién de CO;
Tradicionalmente el sistema de difusion de CO; ha sido diseflade como una parrilia
de tubo perforade sumergida en el agua a una profundidad minima de 2.5 m, este
sistema de difusién adecuadamente disefiado podria poner en solucién del 50 a 75%
del CO, aplicado. La préctica de ingenieria, [Ref.4-6] recomienda utilizar tubos de
PVC con orificios de 3/16 plg perforados en el fondo del tubo a un angulo de 30° con
el eje vertical en arreglo altemado cada 3 pig a lo largo de la longitud del tubo. Estos
orificios deberan ser disedados para una capacidad de 1.1 a 1.65 pies’/min (1.8 2 2.8
m3/hr), y perdidas de carga de 3 a 8 plg c.a (7 a 20 cm c.a) respectivamente, ef
espaciamiento horizontal entre tubos de difusion laterales debera ser de al menos 45
cm.
Este disefio de sistema de difusion ha sido superado y debera ser substituido porun
sistema mas eficiente a base de inyectores los cuales disuelven una mayor cantidad
de CO,.
La eficiencia de utilizacién de CO, es principatmente una funcién de la eficiencia de
difusian, si el gas es introducido por burbujed en el reactor, la eficiencia de utilizacion
se encontrara en el rango de 50 a 75% , esto implica fuertes perdidas del gas por
escape a la atmdsfera, si el CO2 es inyectado en solucién, la eficiencia de utilizacién
serd mayor en el orden de 90 a 95%, por estas consideraciones se recomienda que
la aplicacion de CO. se efectie por el método de inyeccién en solucién.
El sistema de inyeccién de CO; estara formado basicamente por:
» Bombas de circulacion de solucion de CO..
¢ Inyector tipo venturi.
« Difusor de solucién en fa cdmara de mezclado.
El flujo de agua de circulacioén para disolver el CO; es funcién de la solubilidad def
CO- en agua a las condiciones de bombeo, y de acuerdo a la ley de Henry:

Donde:
Pcoz = Prasion parcial del gas sobre la superficie del liquido, atm.

H = Constante ds la ley de Henry, atm/fraccién mol.
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X = Fraccién mol de CO; en equilibrio en la fase liquida.
Las constantes de la ley de Henry para el CO; en funcién de la temperatura son
presentadas en ia siguiente tabla, [Ref.4-9]

T°C 0 10 20 30 40 50 60
Hx104 10728 [0.104 |0.142 |0.186 |0.233 |0.283 |0.341

Donde la fraccién mol det gas disuelto esta definida por:

x = moles de CO; /{ moles de CO; + moles de agua)

" Peso molecular del CO, = 44

Peso molecular del agua =18

x = [(kg/m CO;) /44) / [(kg/h CO,)/44 + (kg/h agua/18)]

Por lo tanto el flujo de agua requerido para disolver &) CO2 puede calcularse por.
kg/h agual18 = [(kg/h CO2) 44 x] - (kgth CO2/44) =( kg/h CO2/44) [(1 - x) / X]

x= Pcoz/H,a20°C, H= 0.142 x 104 atm/fracc.mol,

a la condicién de descarga de la solucion en el difusor la presidn es de
aproximadamente 3.5 m de agua o 0.35 atm que es la altura tipica en la camara de
contacto, por lo tanto a la presién barométrica de la cd. de México y despreciando el
efecto de la presion de vapor del agua :

Pgoz =0.35+0.77 = 1.12 atma

x=1.12/1420= 0.0007887

Por ejemplo, considerando un consumo de CO» puro de 500 kg/d, el flujo de agua
minimo que debera ser circulado a través del inyector seria de:

kg/h CO2 = 500 kg/d / 24 = 20.83

kg/h agua = 18 x (20.83 / 44) ({(1- 0.0007887)/0.0007887) = 10795.8

m3/h agua = 10.8

El difusor es también uno de los elementos importantes en el buen funcionamiento
del sistema y deber4 proporcionar 1a mejor dispersién posible asi como e! mezclado
répido de la solucién de CO.. La solucién de CO, puede ser distribuida por medio de
un difusor de tubo perforado de PVC hidraulico.

Las practicas de disefio recomendadas establecen los siguientes criterios, [Ref.4-7] :
+ Eldifusor deberd ser colocado directamente en la zona de méxima turbulencia.

pag. 83



¢ Las perforaciones deberan ser disefiadas para flujos de solucion y velocidades de
0.06 a 0.12 I/seg y 3 m/seg respectivamente.

s Las perforacicnes nomalmente no son mencras a 10 mm (3/87).

El andlisis hidraulico del sistema incluye establecer el suministro de agua para operar

el inyector, dimensionar tuberias y calcular presiones y contrapresiones.

La contrapresion en el inyector puede ser calculada de la siguiente forma:

Pp=APr + APy + P+ P

Donde :

Pb = Contrapresién en el inyector, psig.

APf = Perdidas por friccion en la linea del inyector al difusor, psi.

APd = Perdidas por friccion debidas al difusor, psi.

P = Presién en el punto de aplicacion, psig.

Ps = Presién debida a la diferencia de niveles entre el punto de aplicacién y el nivel
del piso, psig.

. Fuente de alimentacién de biéxido de carbono.

Las siguientes fuentes de suministro de CQO, podrian ser utilizadas en la planta de

potabilizacién de agua residual tratada, [Ref.4-8] :

+ Gas de chimenea de homos de incineracién de lodos quemados con gas natural,
contiene 16 % CQ; base hiumeda, (10% CO, base seca) en peso.

+ (3as de chimenea de homo de recalcinacién de cal, contiene alrededor de 16 %
de CO, base himeda en peso.

« Queroseno y diessl rinden 20 kg CO,/ kg de combustible.

« Carbén coque rinde 3 kg CO. / kg de combustible.

+ CO, liquido comercial con pureza de +99.5 %.

Excepto en la combustién de gas natural, la combustion incompleta de hidrocarburos

o carbén podria provocar la contaminacién del agua con compuestos organicos y

debera desecharse, por lo tanto se debera considerar la conveniencia de usar CO,

liquido o gas de homo de recalcinacién o de combustion de gas natural en un

quemador sumergido.

£l CO, liquido de alta pureza puede ser la mejor opcién para evitar la contaminaci6n

de! agua recarbonatada, puede ser suministrado a la planta por medio de camiones

pipa refrigerados con capacidades nominales de 10 a 20 ton. (1 ton = 2000 Ibs) bajo
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un contrato que pueds incluir la renta y mantenimiento del equipo accesorio como
tanque, evaporador, bombas, motores, sistema de refrigeracién, vélvulas, tuberias y

controles.
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‘fabla 4-t Estimacién de la remocién de NH3 en una columna desgasificadora

con el modelo de Onda

Datos de operacién

Temperatura de contacto,grad.C t 18.0
{Presién barométrica, atma Pt 0.7697
Flujo de aire, m3/h QAIRE 5400
Flujo de agua,m3/h QAGUA 1.8
Concentracién de contaminante en ¢l influente, mg/L Co 5.61
Datos de la columna

Didmetro D 0688
Altura de empague,m Z 3.658
Datos del empaque

Tamafio de empaque,m Dp 0.025
Area superficial total, m2/m3 at 180
Tensién superficial critica dei material de empaque, kg/seg2 TENEM 0.033
Calculo de las propiedades fisicas del agua

Viscosidad kg/m seg VISL ]1.056E-03
Densidad, kg/m3 DENL 998.086
Tension superficial, Kg/seg2 TENL 0.07310
Difusividad del contaminante en agua,m2/seg DL 1.985E-09
Calculo de las propiedades fisicas del aire

Viscosidad , kg/m seg VISG [1.797E-05
Densidad, kg/m3 DENG 0.93309
Difusividad del contaminante en aire,m2/seg LG 3.510E-05
Calculo de flujos masicos superficiales

Area de la columna, m2 A 0.371764
Flujo superficial de agua, kg/m2 seg Lagua | 1.342367
Flujo de agua, kg/segq 0.459043
Flujo superficial de aire, kg/m2 seQ Gaire 3.76486
Flujo de aire, kg/seqg 1.399837
Flujo molar de agua, kg mol/m2 seg Lprim | 74.50672
Flujo molar de aire, kg mot/m2 seg Gprim | 120.8227
Calculo del coeficiente de transferencia de masa en el aire

(Gaire / at * VISGY0.7 140
(VISG/DENG*DG)*(1/3) 0.818863
(at*Dp)*-2.0 0.049383
(at*DG) 0.006318
Constante del modelo de Onda 523
Coeficiente de transferencia de masa, m/seg kg 0.187034
Czlculo del coeficiente de transferencia de masa en el agus

Grupo Reynolds NRE*0.1 | 1.215815
Grupo Foude NFR*-0.05 1.674748
Grupo Weber NWE*}.2| 0.168842
(TENEM/TENL)*0.75 0.550755
Superficie himeda del empaque,m2/m3 aw 43.219
(Laguaraw*VISL)*(2/3) 8.52988
(VISL/DENL*DL)"-0.50 0.043318
(at*Op)*0.4 1.825093
(DENL/VISL*9.81)*(-1/3) 0.021812
Coeficiente de transferencia de masa, m/seg KL 8.38E-05
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Calculo de las relaciones de equilibrio

Constante de equilibrio, frac.mol en ef gas/frac.mol en liq. m 0.60081
Constante de Henry, m3 agua/m3 aire H 0.000349
Factor de agotamiento S 1.048478
Calculo del coeficiente tota) de transferencia de masa, HTU y NTU

Coeficiente total de transferencia de masa, m/seg KLT 3.6TE-05
Altura de la unidad de transferencia,m HTU 0.8483
Numero de unidades de transferencia NTU 43122
Comportamiento de la columna desgasificadora

Concentracién de contaminante en el efluente, mg/L Ce 0.975
Relacién airefagua, m3/m3 3000
Remocibn esperada,% 82.62
Masa de contaminante removido, kg/dia 0.2002
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Tabla 4-2 Datos reportados para la determinacién del coeficiente
de transferencia de masa para desgasificacion de amoniaco

Aftura de la columna, m 3.66
Area de la seccidn transversal,m2 0.3717
Temperatura, grad.C 18
Flujo de aire, m3/hr 5400
Flujo de agua, ma/hr 1.8
N-NH3 efluente
Columna [N-NH3J total, mg/L N-NH3 libre, mg/L KLa |estimado, mg/L
No. Influente efluente pH Influente efluente | hr*-1  |experim.
1 6.33 2.74 9.84 443 1.92 0.76 3.42
1 6.02 3.73 10.33 5.29 328 0.38 328
1 6.01 328 10.58 5.58 3.04 0.51 325
1 6.02 2.82 10.61 561 263 067 3.26
1 595 3.35 10.15 4.92 277 0.48 322
1 6.25 3.58 10.14 515 295 0.46 3.28
1 6.4 4.04 10.29 5.56 3.51 0.36 3.46
1 564 3.66 10.15 466 3.03 0.4 3.08
1 7.98 4.16 10.41 7.16 373 0.55 432
1 772 4.4 10.43 6.98 39 0.48 417
1 2.84 1.24 11.22 279 1.22 0.75 1.54
1 222 0.97 12.33 222 0.97 0.75 12
1 243 1.86 12.38 243 1.86 0.2 1.3
1 0.57 0.25 11.43 0.56 0.25 0.75 0.31
1 0.25 0.19 11.67 0.25 0.19 0.2 0.14
1 7.51 ads 114 7.42 3.42 0.69 4.06
1 3 1.6 11.09 293 1.56 0.53 1.82
1 3.37 1.88 1.8 335 1.67 0.6 1.82
1 3.37 2.35 10.66 317 2.21 0.28 1.82
1 3.7 2.02 10.81 354 1.93 0.51 2
1 5.72 3.03 10.54 527 279 0.54 3.09
1 2.31 1.01 10.37 2.05 09 0.75 1.25
Promedio 4.62 2.52 10.85 415 2.26 0.52 2.50
2 3.28 1.9 10.58 3.04 1.76 0.45 1.77
2 2.82 1.6 10.61 263 1.4¢ 0.47 1.53
2 3.35 1.9 1015 2.77 1.57 0.47 1.81
2 358 2.51 10.14 295 2.07 0.27 1.94
2 4.04 274 10.29 .5 2.38 0.3 218
2 1.24 0.49 11.22 1.22 0.48 0.87 0.87
2 348 2.02 14 342 2 0.44 1.87
2 1.6 0.8 11.09 1.56 0.78 06 0.87
2 188 1.01 118 1.67 1.01 0.41 0.91
2 205 1.01 10.81 1.86 0497 0.62 111
2 1.01 0.5 10.37 0.9 0.44 0.61 0.55
Promedic 2.56 1.50 10.77 2.33 1.36 0.50 1.38
¥La promedio, 1/hr 0.561
KLa promedio, 1/seg 1.42E-04
Desviacién estandar 0.17
Promedio de N-NH3 total en influente de la primera columna, mg/L 4.62
Promedio de N-NH3 total en efluente de la segunda columna, mg/L 1.50
Eficiencia de remocidn experimental, % 67.6
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CAPITULO §
FILTRACION EN LECHOS GRANULARES

INTRODUCCION

El proposite de la filtracion es remover la materia en suspension remanente en el agua
que previamente ha sido coagulada, floculada y clarificada (en caso necesario), para
cumplir con una calidad final del agua previamente establecida o como un paso previo de
pretratamiento antes de entrar a otros procesos que deberdn mejorar aun mas la calidad
del agua.

La filtracién es una operacién critica en el tratamiento avanzado en lo que se refiere a
dar el aspecto estético al agua al remover turbiedad, particulas en un amplio range de
tamafios entre Jos cuales se encuentran algas, compuestos humicos cotoidales, virus,
bacterias, particulas siliceas coloidales, color aparente y oleres y bajo ciertas condiciones
espaciales al remover materia orgdnica refractaria y N-NH; por la accién de procesos

biolégicos.

Con el propésito de obtener suficientes datos sobre el comportamiento del proceso la
DGCOH experimentt en la planta DETAAR sobre un dispositivo piloto consistente de dos
columnas filtrantes con lechos de arena-antracita de flujo descendente auxiliados con
pre-0zonacién para investigar su efecto como ayuda filtrante.

La filtracién en medio dual o multimedio tiene como propdsito obtener mejor calidad det
efluente, ya que las diferentes densidades y granulometrias de los medios permiten
alcanzar una graduacion de gruesa a fina en el tamafio del grano lo que aumenta Ia
captura de solidos, asi como la cantidad de sélidos retenidos ya que se obtiene una
penetracion profunda det floc a través el lecho filtrante.

Con apoyo en este concepto la filtracidn en medio dual es la seleccién adecuada para
asegurar la calidad requerida del efluente con el propésito de potabilizario.

TEORIA BASICA DE LA FILTRACION

La filtracién de agua en medios granulares es un tema extenso y lo que aqui se presenta
tiene la finalidad de soportar el andlisis critico a los resultados finales de las pruebas en
la planta piloto. En principio {a filtracién de agua superficial, de pozo, de efluente
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secundario, de efluente terciario 0 en un proceso de tratamiento avanzado para
recuperar agua esta gobernada por los mismos principios fisico - quimicos e
hidrodinamicos, sin embargo cada caso tiene particularidades y las experiencias en un
caso no pueden generalizarse a otro, 10 que si se puede afirmar es que la filtracién de
agua en el tratamiento avanzado tiene muchas similitudes con la filtracidén de agua en
procesos de potabilizacién debido & que las caracteristicas del efluente de tratamiento
avanzado asi lo permiten, por lo tanto ia teoria de la filtracién de agua potable y las
practicas recomendadas en el disefio de procesos de filtracion pueden ser aplicables

para los propdsitos de este analisis.

Mecanismos de la filtracién.

La naturaleza de los mecanismos por medio de los cuales se lleva a cabo la fiitracion de
agua en madios granulares es muy compleja y en resumen sigue los siguientes
mecanismos, [Ref.5-2] :

« Mecanismos de transporte, como son: intercepcién, cribado, sedimentacion, difusion,
y la accidn de fuerzas inerciales e hidredinamicas.

+ Fendmenos fisico-quimicos en la superficie del medio filtrante atribuidos a |as fuerzas
moleculares y de tension superficial.

» Dasprendimientos de particulas adheridas previamente por [os mecanismos anteriores
que por accién de fuerzas hidrodinamicas emigran de los depdsitos acumutados en
los intersticios del medio filtrante a la fase liquida.

La prediccion del comportamiento del fenémeno que incluye los mecanismos anteriores

ha dado lugar a modelos que tratan de calcular la velocidad de filtracién y la perdida de

carga en funcién del tiempo y la captura de particulas aplicando técnicas matematicas
deterministas y probabilisticas asi como modelos semi-empiricos los cuales no se han
desarmroliado o suficiente para su aplicacion practica, por otfra parte por razones de
espacio la descripcién de estos modelos esta fuera del alcance de este trabajo.

Clasificacion de los filtros de lecho granular.
Los filtros pueden clasificarse de acuerdo a sus diferentes caracteristicas:

+ Con respecto a la presion de operacién: a gravedad y a presién.
« Con respecto a la velocidad de fittracién: Filtros lentos, filtros répidos, filtros de alta
tasa monomedio de lecho profundo o de lecho multimedio con graduacién inversa.
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« De acuerdo al sentido def flujo: flujo ascendente, flujo descendente, biflujo

« De acuerdo a los tipos de retrolavado: Retrolavado a presidn, autolavado, retrolavado
continuo

« De acuerdo al modo de retrolavado: Agua, agua-aire secuenciado, agua-aire
simulténeo, con lavado superficial y subsuperficial.

« De acuerdo a los modos de control: (1) Velocidad constante, (2) Nivel constante, (3)

Tasa declinante

Tipos de medio y profundidad del lecho filtrante.
Existen diferentes tipos de medio filtrantes como la arena, antracita, cuarzo, granate,

carbén activado, grava etc., los mas comunes en el mercado nacional son la arena silica

y la antracita, para que estos materiales puedan ser adecuados en la filtracién deberan

poseer ciertas caracteristicas fisicas, quimicas y granulometricas, los procedimientos y

métodos para la obtencién de estas caracteristicas asi como las especificaciones,

pruebas e inspeccién de materiales han sido establecidos por la ASTM (American

Society for Testing and Materials) v la AWWA (American Water Works Association).

El tamafo del medio filtrante controla el funcionamiento del filtro y su seleccidn debera

tomar en cuenta los siguientes hechos:

+ Mientras mas fino es el medic mejor serd la calidad del efluente con sacrificio de la
perdida de carga, y en ia rapida terminacién de la corrida de filtracitn.

+ Un medio mas grueso sacrifica la calidad del influente con un beneficio de menor
perdida de carga, sin embargo requiere altos flujos de retrolavado.

o La utilizacién de medios duales o multimedios debera considerar la desestratificacion
de los lechos durante el retrolavado, y la necesidad de fluidizar el lecho después del
retrolavado para estratificarlo antes de retomar a la condicién de filtracién,

£n una primera aproximacion la profundidad del lecho filtrante es una funcién del tamaito

del medio y se han propuesto fas siguientes relaciones empiricas como una guia

practica, [Ref.5-1):

« Para lechos de medio dual, monomedios de arena del tipo ordinario: L / de >=1000

« Para lechos trimedios (antracita, arena y granate) y lechos monomedio gruesos ( 1.5
mm <de > 1.0 mm):L/de>= 1250

« Para lechos monomedios muy gruesos { 2 mm < de > 1.5 mm) ;: L/ de >= 1250 a 1500
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Donde:

L = Profundidad del lecho filtrante en mm.

de = Tamaro efectivo del medio filtrante, mm.

Para el caso de medios filtrantes duales existe una relacion entre los tamaiios de
particula de arena y antracita que permitiran una fluidizacion simultéanea, con una
interface definida entre los medios ya sea sin intermezclado o con mezclado parcial.
Los estudios experimentales han demostrado las siguientes retaciones, [Ref. 5-3]
e Para interface definida: (d90% antracita/ d10% arena) < 2.5

+ Para un intermezciado completo : (d90% antracita / d10% arena) > 4.0

«: Para un intermezclado parcial : (d90% antracita/ d10% arena) ~ 3.0

« Si C.U.=(d60% / d10%) = 1.5 entonces (dS0% / d10%) = 2.0

Por lo tanto:
d90% =2 xC.U. xd10% /1.5
Donde:

C.U. = Coeficiente de uniformidad

d90% = Tamario del grano en et percentil 80, mm.

d60% = Tamafio de grano en el percentil 80, mm.

d10% = Tamano del grano en el percentil 10, mm, también llamado tamario efectivo (TE).
En el disefio de filtros duales de arena-antracita el intermezclado parcial es muy

recomendable.

Perdida de carga en los lechos filtrantes
La mayor parte del trabajo en la planta piloto DETAAR se dedicé a obtener datos de la

perdida de carga de los lechos a lo largo de la comida de filtracién.

Bajo condiciones de estado estacionario y sin taponamiento del lecho por el materia!
retenido, que es el caso al inicio de una corrida de filtracion, ia perdida de carga puede
ser calculada con la ecuacién de Rose para un lecho filtrante estratificado y es aplicable
para cualquier material filtrante, [Ref.5-4 y 5-5] :

by = 1.067 Vsz Cpf
gget d
Donde :

h, = Perdida de carga a través del lecho, m de agua.
V= Velocidad de filtracion, m/seg.
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L = Profundidad del lecho filirante, m.

Cp = Coeficiente de amastre.

f = Fraccion masa de las particulas de arena de didmetro “d”.
d = Didmetro de los granos de arena, m.

g = Aceleracion debida a la gravedad, m/seg’

£ = Porosidad del lecho filtrante.

¢ = Factor de forma de la particula, algunos autores laman al factor de forma,

esfericidad (@, y el factor de forma propiamente dicho at cual llaman S esta
relacionado con la esfericidad por: 8=6.0/(

Para evitar confusién en la ecuacion de Rose aplicable a este caso, (0 = ¢.

La ecuacion de Rose permite usar el coeficiente de arrastre Cp el cual es funcion del
numero de Reynolds, por lo tanto toma en cuenta el regimen hidrodinamico que se
presenta en el lecho poroso en todo el rango de velocidades, lo cual no sucede con ofros
modetlos hidraulicos.

El coeficiente de arrastre es calculado con las relaciones de Camp-Stokes de acuerdo a:
Cp =0.4 para R > 10*

Cp =24/RparaR < 0.5

cp=224+21034 para0s<R<10*
R R
_dVp
Ji]
Donde :

R = Nimero de Reynolds.
d = Diametro de la particula, m.
V = Velocidad de filtracién, m/seg.

p = Densidad del agua, Kg/m’.
W = Viscosidad dinémica, N-seg/ m2 = cP x 10° N-seg/m’
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Hidraulica del retrolavado

La operacién de retrolavado y su comportamiento hidraulico son importantes en el disefio
y andalisis del funcionamiento de un filtro, por ejemplo el analisis de ia hidraufica de
retrolavado permitirad determinar ia altura méaxima del lecho expandido y por tanto la
altura de las canaletas de recoleccién de agua turbia de retrolavados, el flujo de agua de
retrolavado, 1a capacidad del tanque de acumulacion de agua turbia de retrolavados y el
consumo diario de agua de retrolavado, asi como las especificaciones de bombas,

valvulas, tuberias y controles.

Durante el retrolavado se hace pasar agua y/o aire a contracormente para remover las
materias solidas retenidas en el lecho filtrante, el medio se fluidiza primero y después se
expande, bajo esta condicion se lleva a cabo un vigoroso frotamiento entre los granos
ayudando a desprender la materia adherida la cual posteriormente es transportada fuera
del lecho expandido por el agua, un lecho estard completamente fluidizado cuando la
fuerza friccional ejercida por el agua de retrolavado es igual al peso de las particutas y
cuando la velocidad superficial de retrolavado excede la velocidad minima de fluidizacion
definida por :

Ving =¥t (ee)"'5

Donde "Vmf" es la velocidad minima de fluidizacién, “ee” es la porosidad del lecho
expandido y “vt” es la velocidad terminal de la particula.

Se han desarollado modelos para calcular el comportamiento hidraulico, la profundidad
y la perdida de carga de un lecho expandido estratificado de granos de arena uniformes,
el modelo de Amirtharajah es el que mejores resultados ha dado y predice las
expansiones con muy buena aproximacién para lechos de arena unicamente, [Ref.5-3],
las ecuaciones del modelo son:
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hy = L(1-ey 2L
o

ee = ("fj.lz/":)h”l

k=V,/[e"
n=445R;"
R = Vsl
H
l-e
L=L
o=l 1-ee
V. =84%,,
_ 0 94
v, =o.oo3su)g:’————[p(pluf’)]
_ PV Dgy
u

K, = L775R;™™ si R > 10

Vg doore= Vg K 50 R, > 10

Donde:

h! = Perdida de carga en el lecho expandido, plg de agua.
Le = Profundidad del lecho expandido, plg.

ps = Densidad de la particula, [b/pie’.

= Densidad del agua, Ib/pie®.

ee = Porosidad del lecho expandido.

Ve = Tasa de retrolavado, gprnipie.'z

k = Constante.

n = coeficiente de expansion.

Vmf= Velocidad minima de fluidizacion, gpm/pie®, [pies/seg) = Vmf [gpm/pie?] / 448.86.
e = Porosidad de lecho no expandido.

Vs = Velocidad de asentamiento perturbada, gpm/pie’, pies/seg.

Ro= Numero de Reynolds de la particula basado en Vs.

L = Viscosidad, cP, [Lb/pie-seg] = [cP] x 6.72E-04

Deo= Diametro de la particula en el percentil 60, mm, [pies] = Dg fmm]x 3.048E-04,
también es el producto del tamario efectivo por el coeficiente de uniformidad del medio.
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KR = Coeficiente de correccién a Vmf para numeros de Reynolds, {Rmf ) > de 10.
Rmf = Nimero de Reynolds de la particula basado en Vmf.

Para otros materiales filtrantes come antracita o carbén activado, las siguientes
relaciones dan resultados estimados hasta en un 20 a 25% mas altos, [Ref. 5-3 y 5-7].

L= (l-e)LZﬁ
€e = (Vs/"':)n m

5
v = | 48p. —p)d i
r 3C,p

Una alternativa para calcular la expansion de fechos durante el retrolavado es utilizar
graficas de los proveedores de medios filtrantes.
Lecho de grava soporte,

El leche de arena- antracita normalmente es soportado por una serie de camas de grava,
ol sistema de camas soporte puede ser de dos tipos simétrico o asimétrico.

El mas recomendado es el sistema de grava con arreglo simétrico.

Estos soportes de grava son normalmente usado con drenajes de! tipo tubos multiples
con laterales perforados, y es el sistema de bajo dren mas barato y comun, otros tipos de
bajo dren son los falso fondos con boquillas ranuradas y sistemas patentados como los

falsos fondo Leopold entre otros.

RESULTADOS DE LAS PRUEBAS PILOTO DE FILTRACION
El objetivo de llevar a cabo las pruebas piloto de filtracién, fue explorar el
comportamiento def filtro y observar la calidad obtenida bajo diferentes condiciones de
operacion,
La pruebas piloto fueron llevadas a cabo en columnas fillrantes de 30 cm de didmetro,
(Area = 0.071 m®), con los siguientes medios filtrantes:

Tabla -1 Medios filtrantes

Medio filtrante |espesor del lecho

Antracita 35cm
Arena silica 30 cm
Gravilla silica 10 cm
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La granulometria de los lechos filtrantes fue determinada en el Laboratorio Central de

Control de la DGCOH sobre diferentes muestras proporcionadas por proveedores, los

resullados del andlisis se presentan en las tablas 5-2 a 54 :

Tabla 5-2 Granulometria de la antracita

Malla No. | Abertura, mm % pasa Retenido, g Retenido Pasa
acumulado acumulado | acumulado, g
8 238 100.0 0 o 2911
10 1.68 99.9 0.4 04 290.7
18 1.00 19.8 233.0 2334 57.7
20 0.84 56 41.5 2749 16.2
35 0.50 0.5 14.7 290.2 1.5
80 0.18 0.3 06 291.1 09
200 0.07 0.0 09 1]
Tabla 5-3 Granulometria de la arena silica
Malla No. | Abertura, mm % pasa Retenido, g Retenido Pasa
acumulado acumulado acumulado, g
8 2.38 100.0 0 0 717.6
10 1.68 100.0 0.1 0.1 7175
18 1.00 754 176.5 176.6 541.0
20 0.84 59.6 1136 290.2 427.4
35 0.50 9.1 362.4 652.6 65.0
80 0.18 0.3 62.5 7151 25
200 0.07 0.0 25 717.6 0.0
Tabla 5-4 Granulometria de los lechos filtrantes
Parametro ‘ Antracita Arena silica
Tamafio efectivo: 0.94 mm 0.53 mm
Coeficiente de uniformidad: i 1.64
Tamafio en el percentil 60: 1.35 mm 0.84 mm
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Los parametros anteriores fueron estimados de un analisis sobre una gréfica de
coordenadas logaritmicas vs. probabilidad en la cual los puntos { P10, 10%) y (P60,
60%) generan una linea recta en la cual se puede faciimente interpolar otros porcentajes
de masa acumulada contra tamano de |a particula, con ese método es posible obtener
una mejor aproximacién a la distribucién det tamario de particulas.

Se puede apreciar que existe discrepancia entre el C.U. y el d60% para ambos medios,
los valores correctos son:

arena silica : d60% = 0.53 x 1.64 = 0.87

antracita :  d60% =0.94x 1,11 = 1.04

ANALISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS DE LAS PRUEBAS DE FILTRACION
Los resultades finales de las pruebas de filtracién para las tres secuencias de procesos
propuestos son presentados en |a tabla 5-5, estos datos son los resultados promediados
de cada carrera de filtracion para la perdida de carga final y solamente en la secuencia
No.1 se presentan datos para la turbiedad del efluente al final de la carrera de filtracion,
como se puede observar existe una gran variacién en los datos sobre perdida de carga
para una misma velocidad de filtracién, también se hace notar las cortas carreras de
filtracion para la secuencia No.2 en comparacion con las otras secuencias, no se da
ninguna interpretacion a este resultado sin embargo el Unico procese no incluido en la
secuencia No.2 fue la desgasificacién de amoniaco. Las velocidades de filtracién usadas
oscilaron entre 7.86 m3/m2 hry 16.5 m3/m2 bhr, no se reporto la perdida de carga al inicio
de cada carmrera, por lo tanto no se evalut el efecto del retrolavado en la calidad y
cantidad de agua producida. L.a recomendacion final indica usar una velocidad de
filtracién de 14.4 m3/m2 hr { 5.9 gpm/pie2), con dosis de 25 mg/L de sulfato de aluminio,
0.5 mg/L de ozeno v 0.2 mg/L de polimero floculante, estas condiciones llevaron el
efluente hasta una turbiedad de 0.6 a0.8 NTU, 4 a 7 mg/L de SST y 10 a 22 UPt-Co de
color, coliformes totales de hasta 56800 NMP/100 ml, y coliformes fecales hasta 49400
NMP/100 ml.

Como se puede ver Ja calidad del agua obtenida puede ser aceptable si se considera
que cumple como etapa previa de otros procesos tales como dsmosis inversa y la
adsorcion en carbon activado.

Los filtros pilote fueron operados como filtros de alta tasa dentro del rango normalmente
aceptado para filtros de lecho dual (el rango recomendado es de 10 a 20 m%m? hr),
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después de la clarficacion quimica, sin embargo |a inforrnacién final muestra

inconsistencias en la perdida de carga para una misma velocidad de filtracion y para un

mismo filtro y aun cuando los resultados de calidad fueron aceptables en términos

generales, los siguientes comentarios analizan aspectos que necesitan ser considerados

o tomados en cuenta para un disefio final a escala total.

Sobre el efecto del retrolavado en la produccion de aqua.

Los resultados finales de las pruebas de filtracién no aportan informacién sobre la
tasa de agua de retrolavado y su efecto en la recuperacion de la carrera de filtracion
¥ en la calidad del efluente. El efecto del retrolavado tiene un fuerte impacto sobre la
eficiencia de produccion de agua del filtro, la eficiencia de produccién es funcion del
volumen de agua que pasa a través de una area unitaria de filtracién durante la
carrera de filtracion (m3 / m2 - carrera), en una camrera de filtracién el volumen neto
de agua que pasa por una area unitaria de filtro esta definida por :

DV = Volumen producide en la camrera - Volumen de retrolavado requerido

Por lo tanto la eficiencia de produccion se puede expresar por;

(%) =v,fvg x 100 =100 x %
Donde;

ve = Velocidad efectiva de filtracion, m*/m’-hr

vd = Velocidad de filtracion de disefio, m*m?-hr

VP = Volumen de agua producido en la carrera de filtracién, m*/m?-carrera

VR = Volumen de agua de retrolavado requerido en la carrera, m/m’-carrera.

La experiencia practica reporta [Ref.5-1, 5-4], que para obtener un disefio aceptable
se recomienda operar con VP de 5000 a 10000 ga¥pie’ lo cual corresponde a
carreras de filtracién entre 16.7 y 33.3 hrs a una velocidad de disefio de 5 gpm/pie?,
bajo estas condiciones el VR tipico es de 100 a 200 gal/pie’ retrolavando con agua
unicamente, una forma de mejorar 1a produccién es utilizar retrelavados simultaneos
aire-agua o en secﬁencia con un tiempo corto de lavado con agua unicamente y para
estratificar los lechos. Es posible evaluar el efecto de los retrolavados en la eficiencia
de produccién det filtro, en la Fig.5-1 se explora el efecto de la tasa de retrolavado en
la eficiencia de produccién.
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Sobre la seleccion del medio filtrante y sus efectos.
La seleccién de los medios filtrantes no es arbitraria y existe una dependencia entre

el tamafio de la arena y la antracita, el tamario de un medio filtrante tiene fuerte
impacto sobre la velocidad de retrolavado, por tanto un medio con bajo C.U. se
puede fluidizar y refrolavar con menor flujo de agua.

El siguiente andlisis demuestra que el tamaiio de los medios seleccionados para los
filtros de la planta piloto BETAAR es incompatible.

De acuerdo a la tabla 5-4, para arenaconun T.E.=0.53 mm, C.U.=1.64, ¥
considerando que es deseable un intermezclado parcial se requiere una antracita con

- und90%=3x053=159mm,ydeunT.E. = 1.59/2 =080 paraun C.U. = 1.5, de

acuerdo a las recomendaciones practicas, por otra parte |a fluidizacion para
estratificar los lechos requiere bajos coeficientes de uniformidad (C.U.) y los rangos
aceptables de C.U. van de 1.3 a 1.5 [Ref.5-3].
Por lo tanto es recomendable que exista una fluidizacidn casi simultdnea de los
granos mas gruesos de ambos medios, esto se logra cuando la velocidad de
retrolavado de la fraccién d90% de la antracita (o medio menos denso) es igual o
ligeramente mayor a la velocidad de retrolavado de la fraccion d90% de ta arena, una
velocidad comparativa apropiada es la velocidad minima de fluidizacién o al 10% de
expansion, la siguiente tabla demuestra la incompatibilidad de fos medios utilizados y
esta basada en los conceptos anteriores, las velocidades de retrolavado fueron
calculadas con los modelos ya mencionados, ver tablas 57y 5-8:

Tabla 5-6 Analisis de los lechos filtrantes

Parametro Antracita Arena

d10% 094 053
c.u 1.11 164
d60% 1.04 o0.87
d90% 1.39 1.16

h, @ fittro limpio, 18°C 0412 m 0.474 m
Vs @ 10% expansion, 9°C 8.4 gpm/pie’ 12.4 gpm/pie”
Vs @ 20% expansién, 9'C 11.8 gpmipie’ | 16.2 gpmipie”

Notese que: Ve arena >> Vp antracita y cuando se alcance la expansién def lecho de
arena recomendada para un retrolavado optimo con agua del 20% [Ref. 5-3], habra
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perdida de finos en el leche de antracita por lo tanto la granulometria utilizada en las
pruebas piloto no es adecuada y debera ser revisada.

Respecto a la perdida de carga a filtro limpio la suma de las perdidas de los lechos
es de 0.586 m y se encuentra dentro del limite aceptable de 0.6 m, [Ref. 5-3].

Efecto "pared” en el filtro piloto.
Se ha demostrado [Ref.5-1] que existe una relacién empirica entre el didmetro

intemo del filtro piloto y el tamafio promedio de la particula filtrante, si la prueba piloto
incluye la simulacion del retrolavado del fittro, es recomendable usar filtros pilote con
un didmetro intemo 1000 vecas el tamano promedio del medio granular, si la prueba
piloto va a simular el comportamiento de ia fittracion como perdida de carga y/o
turbiedad de efluente contra la duracibn de 1a carrera de filtracion se recomienda usar
un filtro piloto con un diametro de 100 veces el tamario efectivo del medio fiitrante. En
el caso de los filtros piloto de la ptanta DETAAR la relacion diametro de filtro a
diametro de particula es de:

Para antracita; 300 mm & filtro / .04 mm = 288.5

Para arena; 300 mm / 0.87 mm = 344.8

Por lo tanto en los filtros de la planta DETAAR no es posible simular los retrolavados

y sus efectos en la calidad de! efluente.
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Resultados de las pruebas pilo

Tabla 5-5
o de filtracién para {a secuencia No.1

Turbiedad, NTU

Prueba| Filtro | Carga hidraulica Duracién Perdida
No, No. superficial de la de carga |influente | efluente
I/min m2 |gpm/pie2 | carrera, hr | cmc.a.

1 3 131 32 47 13 1.19 0.59
2 3 131 3.2 22 25 1.52 0.5
3 3 131 32 49 27 1.41 0.79
4 3 275 6.8 29 31 1.46 0.65
5 3 275 6.8 50 3 1.23 0.52
6 3 240 5.9 64 48 1.54 0.61
7 3 240 5.9 41 27 1.33 0.67
8 3 240 59 54 90 1.41 0.69
9 3 240 59 13 28 1.41 0.6
1 4 130 3.2 46 38 1.41 0.6
2 4 240 59 22 65 1.41 06
3 4 240 59 49 155 1.41 06
4 4 240 59 29 150 1.41 06
5 4 240 59 49 122 1.41 0.6
6 4 240 5.8 64 80 1.41 06
7 4 240 5.9 41 117 1.41 086
8 4 240 59 54 40 1.41 06
9 4 240 5.9 13 64 1.41 0.6

Resultados de las pruebas piloto de filtracidn para la secuencia No.2

Prueba| Fittro Carga hidraulica Duracién | Perdida
No. No. superficial de la de carga
¥min m2 |gpm/pie2 | carrera, hrj cmc.a.

1 2 131 3.2 9 75

2 3 131 32 8 €9

3 3 131 3.2 18 58

4 3 131 32 9 96

1 4 131 32 9 179

2 4 131 32 8 169

3 4 131 3z 18 180

4 4 131 32 9 96
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Resultados de las pruebas piloto de filtracidn para la secuencia

Prueba| Filtro Carga hidrautica Duracién | Perdida
No. No. superficial dela de carga
Ymin m2 jgpm/pie2 | carrera, hr| cmc.a.

1 1 131 32 28 117
2 1 131 32 33 158
3 1 131 3.2 15 110
4 1 131 32 13 48
5 2 131 32 A 96
6 2 131 32 22 34
7 2 131 3.2 6 144
8 2 131 32 13 61
9 2 131 32 20 77
10 2 131 3.2 25 37
14 2 131 32 15 108
12 2 131 3.2 14 100
13 2 131 3.2 11 149
14 2 13 3.2 33 110
15 3 176 43 71 17
16 3 141 35 22 25
17 3 187 46 47 47
18 3 187 46 14 133
19 4 187 4.6 11 29
20 4 176 4.3 70 115
21 4 176 43 22 46
22 4 187 46 46 132
23 4 187 46 31 32
24 4 187 46 26 175
25 4 187 46 25 68
26 4 187 46 33 172
27 4 187 46 16 108
28 4 187 46 22 38
29 4 187 46 11 164
30 4 187 4.6 27 165
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TABLA 5-7 PERDIDA DE CARGA A LECHO LIMPIO - ARENA

hd

CONCEPTO

Datos de Ingenieria de Proceso
Material:

Flujo de disefo,[m3/seg]:
Temperatura de operacion,[°C):
Densidad del agua,[g/em3]:
[kg/m3):

Viscosidad del agua,[cP):
[g/cm-seg):

[kg/m-seg]:

Dimensiones del filtro
Diametro,[m]

Prefundidad del techo,[m]:
Area superficial [m2);

Carga hidraulica superficial,[m3/m2-seq]:

Carga hidraulica superficial [gprm/pie2]:
Propiedades del medio filtrante
Esfericidad de la particula:

Factor de forma:

Coeficiente de uniformidad
Diam.particula en el,percentil 10,[mm]:
Diam.particula en el percentil 60,[mmj}:
Diam.particula en el,percentil 60,{m):
Porosidad :

Densidad de la particula,[kg/m3}:

HIDRAULICA DE ROSE

VARIABLE DIMENSION

=0

RHO

VIS

As
CHS

PHi

D10
Ds0

rhop
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Arena
0.000283
18
0.9986
898 60
1.0558
1.066E-02
1.056E-03

0.300

0.300
0.071
0.00400
5.896

0.8

7.50

1.64

0.53
0.8692
0.0008692
0.4300
2650



U.S sieve
No.tamiz

8.000
10.000
18.000
20.000
35.000
80.000

200.000

U.S sieve
No.tamiz

10.000
18.000
20.000
35.000
80.000
200.000
200.000

TJABLA 5-7 PERDIDA DE CARGA A LECHO LIMPIO (CONT.)

HIDRAULICA DE ROSE

Granulometria del medio filtrante - arena silica

U.S. std
Malla No.
8
10
18
20
35
80
200

Andiisis de perdida de carga en flujo descendente filtro limpio

Rango tamaio de
particula,[mm]

2.380
1.680
1.000
0.840
0.500
6.180
0.070

1.680
1.000
0.840
0.500
0.180
0.070
0.070

suma=

tamano,mm % masa
2.380 100.00
1.680 100.00
1.000 75.40
0.8B40 59.60
0.500 8.10
0.180 0.30
0.070 0.00

total=

fraccién tamafio

retenida medio geom.
fij dij,[m]
0.000 0.0019996
0.246 0.0012961
0.158 0.00091865
0.505  0.0006481
0.0868 0.0003000
0.003 0.0001122

0.0000700

1.000

% retenido
acumulativa entre mallas

0.00
24 .60
15.80
50.50

8.80

0.30
100.00

Reij

6.058
3.927
2777
1.983
0.909
0.340
0.212

Perdida de carga a filtro limpio-arena silica, [m]:
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CDij

4,797
7.216
10.0684
14,092
30.048
70.578
113.174

suma=
hL =

CDij fij /dij

0.000
1369.568
1735.004

10981.105
8814.134
1886.234

0.000

24786.0
0.474



TABLA 5-7 PERDIDA DE CARGA A LECHO LIMPIO - ANTRACITA

CONCEPTO

Datos de Ingenieria de Proceso
Matenal:

Flujo de disefio,[m3/seg]:
Temperatura de operacion,[°C]:
Densidad del agua,[g/cm3].
[kg/m3]:

Viscosidad del agua,[cP):
[g/cm-seq):

fkg/m-seg):

Dimensiones del filtro
Diametrc.[m]

Profundidad del lecho,[m]:
Area superficial,[m2]:

Carga hidraulica superficial,[m3/m2-seg):

Carga hidraulica superficial,[gpm/pie2].
Propiedades del medio filtrante
Esfericidad de la particula:

Factor de forma:

Coeficiente de uniformidad
Diam.particula en el,percentil 10,[mm].
Diam.particula en el percentil 60,[mmi:
Diam.particula en el,percentit 60,[m].
Porosidad :

Densidad de la particula,[kg/m3]:

HIDRAULICA DE ROSE

VARIABLE DIMENSION

RHO

VIS

As
CHS

PHI

D10
Dso

rhop
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Antracita

0.000283
18
0.9986
998.60
1.0558
1.056E-02
1.056E-03

0.30C

0.350
0.071
0.00400
5.896

0.8

7.50

1.1

0.84
1.0434
0.0010434
0.5000
1750



U.S sieve
No.tamiz

8.000
10.000
18.000
20.000
35,000
80.000

200.000

U.S sieve
No.tamiz

10.00C
18.000
20.000
35.000
80.000
200.000
200.000

TABLA 5-7 PERDIDA DE CARGA A LECHO LIMPIC {(CONT.)
HIDRAULICA DE ROSE

Granulometria del medio filtrante - antracita

U.S. std
Malla No.
8
10
18
20
35
80
200

tamano,mm

2.380
1.680
1.000
0.840
0.500
0.180
0.070

% masa

100.00
99.90
19.80

5.60
0.50
0.30
0.00
total=

% retenido
acumulativa entre mallas

0.10
80.10
14.20

5.10

0.20

0.30

100.00

Andlisis de perdida de carga en flujo descendente filtro limpio

Rango tamafio de
particula,[mm)

2.380
1.680
1.000
0.840
0.500
0.180
0.070

1.680
1.000
0.840
0.500
£.180
0.070
0.070

suma=

fraccién tamario

retenida medio geom.
fij dij,[m]
0.001  0.0019996
0.801  0.0012961
0.142  0.0009165
0.051  0.0008481
0.002  0.0003000
0.003 0.0001122

0.0000700

1.000

Reij

6.058
3.927
2.777
1.863
0.90¢
0.340
0.212

Perdida de carga a filtro limpio-antracita, {m]:
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CDij

4.797
7.216
10.084
14.092
30.048
70.576¢
113.174

sumas=
hf=

CDij fij /dij

2.399
4459.446
1559.307
1108.983

200.321
1886.234
0.000

9216.7
0.112



TJABLA 58
HIDRAULICA DEL RETROLAVADO DE LECHOS DE ARENA
HIDRAULICA AMIRTHARAJAH-CLEASBY

CONCEPTO VARIABLE CALCULOS
Capacidad de la planta

[Itros/seg) 0.283 0283 0.283 0283
No de fitros 1 1 1 1
Flujo agua por filtro

fiitros‘seqg) G.2830 0.2830 0.2830 0.2830
[m¥seq] 0000283 0.000283 0.000283 0000283
[maidia) 24456 24.45 2445 24,45
Propiedades fisicas del agua

Temperatura de operacién,[*C] T 9 9 9 9
Densidad del agua.[giem3)] RHO Q9998 09938 0.9998 0.9958
[Ib/pied] §2.416 62418 62416 62416
[iof seg2/pied): 1.6384 19384 19384 1.9384
Viscosidad del agua,[cP] viS 1.3459 13459 13458 1.3489
{lb /pie seg} 9 .045E-04 9.045E-04  9.045E-04  9.045E-04
[Ibt seg/pie2) 2813E05 281305 2B13E-05 2B13E-05
[gfcm-seg): 1.346E-02 1346802  1.346E-02  1,346E-02
Dimensiones del filtro

Diarnetro,[m] d 03 03 03 03
Profundidad cel lecho,[m). L 03 03 03 03
[em]: 30 0 30 30
Area superficial [m2} 0.070685835  0.070685835 0.07068583 0.07068583
pre2}. A 0.78 0.78 078 0.76
Retrolavado

Carga hig sup retrol [gpm/phe2): v 12.4 18.2 17.0 18.0
[ltros/seg-m2} 8.390 10992 11.543 12223
[m3/seg m2] 0008390 000992 0011543 0012223
Vel. de retrolavado, [pies/seg): 00275 0.0361 0.0379 0.0401
[emisegl: 0.8390 1.0802 1.1543 1.2223
Flujo de retrolavade igpm]’ Qr 940 1232 12.93 1370
[mYseg] 00006 0 000 0.0008 0.0009
Propiedades del medic

Esferncidad de la particula PHI 08 2] 08 08
Fagtor de forma 5 7.50 7.50 750 7.50
Parosidad e 0 4300 0.4300 0.4300 0.4300
Digm efect de particuta,[mm] de 0.530 0530 0.530 0.530
{em] 0.0530 0.0530 00530 0.0530
Coeficiente de uniformidad U 1.64 164 1.64 164
Ciam de paricula al S0%,[mm]: Ds0 08692 0.8692 0.8892 0.8692
[pies) 00029 0.0029 0.0029 0.0029
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0.283
1

0.2830
0.000283
2445

9

0.9998
62.416
1.8284
1.3459
9.045E-04
2813E-05
1.346€-02

03

03

30
0.07068583
0.76

18.0
12902
0.012002
0.0423
12902
1446
0.0009

08
750
0.4300
0.530
00530
1,84
0.8692
0.0029

0.2830
0.000283
24.45

9

0.9998
62,416
1.5384
1.3458
9.045E£-04
2.813E-05
1.346E-02

0.3

03

30
007068583
078

200
13,561
0.013581
0.0448
1.3581
15.22
0.0010

08
.50
0.4300
0.530
0.0530
1.64
0.8692
0.0029

0.283
1

0.2830
0.000283
2445

9

0.9968

62 416
1.8284
1.3459
8.045E-04
2.813E05
1.348E-02

03

03

30
0.07068583
0.76

219
14260
0.014280
0.0488
1.4280
15,88
0.0010

1X:}
7.50
0.4300
0.530
Q.0530
1.64
0.8692
0.0029



Densidad particula,[/pie3):
[gfem3):

Gravedad especifica particula:
Calculo de la hidraulica

Vel.minima de Nuidizacién [gpm/ipie2):

[pies’seq]

No Reynolds fluidizacidn min

Factor de carreccidn calculado.
Factor de correccion utilizado.
Vel.min fluidizacion carr.|gpm/pie2):
[pies/seg]

Vel asentamiente particula.ipies/seg).
No Reynoids basado en Vs:
Coeficiente de expansion:

Constante de expansion:

Parosidad en expansion.
Profundidad de! lecho expandido,[m]-
[em]:

Parcentaje de expansién [%]

Pardida carga lecho exp [m de agua]

[cm de agua]

Consumoe de agua de retrolavado

Duragidn del retrolavade {min]'
Frecuencia de retrolavados por dia;
{itrog/dia)

[m3/dia)

% cle agua utilizada para retrolavada.

RHOs

Ss

vmi

Remf
KR

Vrnicorr

Vs
Rec
n
k
ee
Le

ht

165.45
2650
2,650

8637
0.0192
3.781
1.236

8.637
00192
0.1626
31.951

3.147

122,992
0.4818

0330

3300

10.00

0282

28.23

10
ey

0712
2085

185.45
2.650
2650

8.637
oo1g2
3.
1.236

8637
0.0192
01626
31.951

3147

122.992 1
0.5250

©.380

36.00

20.00

0282

8323

9324
0.932
387
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166,45
2.650
2.650

8.637
00192
3781
1,23
1.000
8637
ooe2
01628
31.851
3447
22.992
0.5332
0366
3663
212
0282
2823

g78.1
0878
406

168545
2650
2650

8637
0.0192
A
1.236
1.000

8.837
00192
0.1626
31.951
3147
122992
0.5430
0374
37.42
2473
0.282
2823

1C
1036.7

1037
430

165,45
2.650
2.680

8.637
G.0182
3783
1.236
1.000
8.637
0.0192
01626
31.951
3.147
122992
0.5624
0.382
38.20
27.35
0.282
2823

1084.3

454

165,45
2.650
2850

8.637
Q.0192
3.781
1.236
1.000

8.837
0.0182
0.1626
31.851
3.147
122.952
0.5615
0.350
39.00
2999
0.262

10

1151.8

11482
4.78

165.45
2.650
2,650

8.637
00192
3.781
1.236
1.000
8.637
0.0192
0.1626
31.851
3147
122992
0.5703
0.308
39.79
3284
0.282
2823

10
12085

1.219
5.02



TABLA 58 {Cont.) HIDRAULICA DE RETROLAVADO DE 1 ECHOS DE ANTRACITA

CONCEPTO VARIABLE DIMENSION

Datos de Ingenieria de Proceso

Material Antracita
Flujo de disefio, [m3fseg]. Q 0.000283
Temperatura de operacién,[°C]: T <]

Densidad del agua, [g/cm3] 0.6998

Tkg/m3] RHO 999.78

Viscosidad del agua,[cP]: 1.3459

fg/em-segl 1.346E-02

Ikg/m-seq]: VIS 1.346E-03

Dimensiones de! filtro

Diametro,[m] D 0.300
Profundidad de! lecho,[m] L 0 300
Area superficial,[m?2), As 0071

Retrolavado

Velooidad de retrolavado, [gpmipie2): 1177

Velocidad de retrolavade [m3/m2-seg): VB 0.00799

Propiedades del medio filtrante

Esfencidad de {a particula. PH! 07

Factor de forma: S 8.57

Coeficiente de undormidad U 111

Didm particula en el,percentil 10,[mm]): D10 0.94

Diam particula en el, percentil 60,[mm]. D80 1.0434

Diam pérticula en el percentil 0,[m]. d 00010434

Porasidad e 0.4500
Dersidad de la particula,[kg/m3): rhop 1750
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U.S sieve
No.ltamiz

8 000
10 000
18.000
20.000
35000
80 000

200 000

U.S sieve
No.tamiz

10 000
18 000
20 000
35000
80.000
200 000
200 000

Granulometria del medio filtrante - antracita

U.S. std
Maila No.

tamano

mm
2380
1680
1 000
Q 840
0500
0180
0070

% masa
acumul.
100 00
99 80
15 80
5.60
050
030
000
totat=

% retenido
entre malla

010
B0 10
14 20
510
020
030
100 00

Analisis de perdida de carga en flujo descendente filtro limplo

Rango tamafioc de
particula,[mm)]

di dj
2.380 1.580
1.680 1.000
1.000 0.840
0.840 0.500
0.500 0.180
0.180 0.070
0.070 0.070

suma=

fracclon
retenida
fij

0.001
0.801
0.142
0.051
0.002
0.003

1000

tamanio
maedic geom.
dij,[m]

0.0019996
0.0012961
0.0008165
0.0006481
0.0003000
0.0001122
0.0000700

Vel term.

estimada

vi, miseg

A

0.20521
0.14330
0.09947
0.06271
0.01643
0.00268
0.00104
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Rejj CDhi

213.367 0.4665
96.579 0.6196
47.404 0.9086
21.132 16177

2.573 10,8343
0.156 1534730
0038 6328396

Vel.term.
calculada
vt, miseg

B
0.20510
0.14329
0.09945
0.06271
0.01649
0.00268
0.00104

Tolerancia
{A-BYA

0.00054
0.00005
0.00023
0.00007
0.00047
-0.00001
-0.00001

Porosidad
lecho axp.
eelij)

0.48973
052993
0.57427
0.63559
0.85275
1.27181
1.56553

suma=

Protundidad del lecho expandido de antracita, [m}:
Porcentaje de expansion del lecho de antracita,% :

Apir-eedij}

00020
17040
0.3335
0.1400
0.0136
-0.0110
0.0000

2.1820
0 3600
20 01




Tabla 5-9 EFICIENCIA DE PRODUCCION DE UN FILTRO

Ecuaciones

eficiencia = (ve/vd) x 100 = 100 x (VP - VR} / VP

Donde;

ve = Velocidad efectiva de filttracidn, m3/m2-hr

vd = Velocidad de filtracion de diseno, m3/m2-hr

VP = Volumen de agua producido en la carrera de filtracion, m3/m2-carera
VR = Volumen de agua de retrolavado requerido en la carrera, m3/m2-carera.

Eficiencia, %

VR, m¥m2 4.07 12.22 20.37 28.49 16.63
P Eficiencia Eficlencia Eficiencia Eficiencia Eficiencia
m3/m2 % % % % %
35.7 88.91 66.70 44.50 22.37 0.19
100 95.93 87.78 79.63 71.51 63.37
200 97.97 93.89 §9.82 8§5.76 81.69
250 98.37 95.11 91.85 §8.60 85.35
300 98.64 95.93 93.21 90.50 87.79
350 98.84 95.51 94.18 91.86 89.53
400 98.98 86.95 94.91 92.88 90.84
450 $9.10 97.28 95.47 93.67 01.88
500 99.19 97.56 95.93 94.30 92.67
550 99.28 97.78 96.30 04 82 93.34
Fia. 5-1 Eficiencia de preduccion de un fitro
en funcion del volumen de retrolavado
120.00

100.00

80.00

60.00

40.00

20.00

0.00 4 ; 4 t } t t +
36.7 100 200 250 300 400 450 500 550
Volumen unitario, m3/m2 carrera
[+4.n7 mIm2 —e—5.14 m¥m2 —i— 12.2 m3m2 —8—16.3 mIm2 ———20.4 mafmﬂ
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CAPITULO 6
PREOZONACION, FILTRACION EN CARBON ACTIVADO Y POSTOZONACION

INTRODUCCION

El proceso de filtracion en carbén activado granular (Filtracion GAC) tiene como finalidad
la remocin de microcontaminantes organicos refractarios, color, olores y sabores con un
beneficio adicicnal de remocién de tusbiedad, los microcontaminantes organicos
refractarios son aquellos que no fueron removidos por el tratamiento biolégico o fisice -
quimico bajo condiciones ordinarias de operacién de estos procesos, ejemplos tipicos de
estos contaminantes organicos son los compuestos fendlicos que imparten un sabor

desagradable a! agua.

La aplicacién del ozono en el tratamiento de aguas y aguas residuales se puede presentar
bajo dos operaciones de tratamiento los cuales tienen diferentes cobjetivos dentro de la
planta de tratamiento, estas operaciones son la preozonacién y la postezonacidn, las
cuales tienen diferencias significativas en sus mecanismos de accion sobre los
contaminantes presentes en el agua.

La preozonacidn tiene como propésite principal actuar como oxidante destructivo sobre la
materia organica o inorganica contaminante modificando su estructura molecular.

La postozonacién tiene como objetivo principal el control de la calidad microbiologica del
agua esto es debera actuar fundamentalmente como desinfectante.

TEORIA BASICA DE LA ADSORCION EN CARBON ACTIVADO

El carbén activado remueve los contaminantes orgénicos del agua por el proceso de
adsorcién el cual es resuitado de la atraceién y acumulacién de una substancia sobre la
superficie de otra, por esta razén el area superficial del material adsorbente es importante,
por ejemplo el drea superficial en el carbén activado granular tipico se ha estimado de 500
a 1400 m2/gramo.

En el tratamiento avanzado para reuso de agua residual es practica normal usar columnas
empacadas a presion o gravedad, de flujo descendente y de fiujo ascendente en lecho fijo
o expandido, operadas en serie 0 en paralglo, y en contactores de lecho moévil, por otra
parte en el tratamiento secundario de agua residual es posible aplicar carbdn activado
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pulverizade directamente en el tanque de aireacion, este proceso llamado PAC
{Powdered Activated Carbon} puede remover compuestos organicos refractarios
solubles.

El proceso de adsorcién se lleva a cabo por un mecanismo de tres etapas: el
macrotransporte, el microtransporte y el fenémeno fisico - quimico de superficie.

El macrotransporte se realiza en el seno del fluido hacia la interfase liquido-sélido por
conveccién y difusion y el microtransporte se lleva a cabo en los macroporos y microporos
del carbén activado principalmente por difusién molecular, en la superficie se lleva a cabo
la adsorcion por fuerzas de atraccién moleculares y de enlace quimico.

Capacidad de adsorcién del carbdn activado.

La cantidad de materia que puede ser adsorbida es funcion de su concentracion, la
temperatura y el tipo de carbon activado, {a funcidn que relaciona estas variables es la
isoterma de adsorcién, existen varios modelos de isotermas, pero la mas usada en el
tratamiento de aguas con carbén activade es la isoterma de Freundlich.

De acuerdo con las observaciones experimentales reportadas en la literatura, [Ref.6-1] la
capacidad de adsorcion reat del carbén activado granular es aproximadamente de un 25 a
un 50% de la capacidad de adsorcion tedrica calculada a partir de datos de la isoterma de
adsorcién, la capacidad de adsorcién real puede ser estimada a partir de la capacidad

tedrica por ias ecuaciones:

X, =% o - N
'l (e 0.5Ca)(3-34)(Mc)

{L = (x/m)ch

* 7 8.340(C, - 0.5C,)
(X, = k),

m m
k=025a05
Isoterma de Freundlich :

('{),, = K,rc:“
m
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Donde:

(xm)b = Capacidad de adsorcion real al punto de quiebre, g/g.

{(xb)o = Capacidad tedrica de adsorcion, g/g.

Ce = Concentracién de equilibrio del contaminante, mg/L.

Kf, n = Constantes empiricas de la isoterma de Freundlich.

Xb =Masa de material organico adsorbido a! punto de quiebre, 9

Mc = Masa de carbén en la columna, g.

Q = Flujo, Millon gal/dia.

Ci = Cencentracion de organicos en el influente, mg/L.

Cb = Concentracién de orgdnicos en el punto de quiebre, mg/.

tp = Tiempo de saturacién al punto de quiebre, {breakthrough time), dias.

Las ecuaciones anteriores permiten calcular el tiempo de saturacién del lecho si se tiene
informacion de la isoterma de adsorcién, si este no es et caso el tiempo de saturacién de
la columna debera ser obtenido experimentalmente.

La ecuacion para calcular el tiempo de saturacion al punto de quiebre también puede ser
definida en funcidn de la velocidad de fittracién y la altura del lecho de carbon por:

33.267(5] hp,
f, = _.._.,ﬁ_b.__
*TV(C -05C,)

donde :

h = Altura det lecho de carbén, pies.

pc = Densidad del carbén. ib/pie® .

V = Velocidad de filtracién, gpmv/pie” .

La masa requerida de carbon para tratar 1000 m® de agua puede ser calculada con la

relacién;

kg de carbén _ (C,-C,)
1000 m’ (i)
mjy

Ademéas del conocimiento del tiempo de saturacion, en la prédctica normal de diseio, el
dimensionamiento de los filtros de carbdn activado esta basado en cuatro factores

adicionales : tiempo de contacto, carga hidraulica superficial o velocidad de filtracién,
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profundidad del lecho y nimero de filtros, las Refs.6-1 y 6-4 proporcionan los siguientes

valores normalmente aceptados para el dimensionamiento de los filtros de carbén

activado;

» Tiempo de contacto a cama vacia: Para aplicaciones tipicas de potabilizacion se
recomienda de 10 a 50 min dependiendo del nivel de concentracién de contaminante.

e (arga Hidraulica Superficial: Para flujo descendente las cargas hidraulicas del orden
de 2.5 a 5 gpmipie? (6.1 m/Mhr a 12.2 m/r} son comunmente utilizadas, sin embargo, en
el rango de 2 a 10 gpm/pie’ (4.88 m/hr a 24.44 m/hr) el rendimiento del filtro se ve poco
afectado para un tiempo de contacto a cama vacia constante

+ Profundidad del lecho: Varia dependiendo del tiempo de contacto, puede serde 2.5a
10 pies (0.762 m a 3.048 m), se recomienda dar la altura suficiente al recipiente para
permmitir una expansién del lecho por retrolavado del 10 at 50 %.

Caracteristicas del carbén activado.

No obstante, existen carbones activados fabricados de diversos materiaies, el carbon
activado fabricado de! carbén mineral tiene las cualidades de dureza y densidad
adecuadas para el uso en el tratamiento de aguas ya que se humedgce rdpidamente y no
flota, conformando un lecho empacado con caracteristicas de caida de presidn
aceptables. Es generalmente aceptado como carbdn activado granular el materia!l con
tamafio de particula mayor a aproximadamente 0.1 mm.

En particular se tienen dos rangos de tamanfos de carbones activados granulares
aplicables al proceso de filtracion GAC para tratamiento de aguas : El tamaffo 8 X 30
mallas y el 12 X 40,

La tabla No.6-1 presenta los datos del carbén activado para disefio de equipo
comespondientes al Calgon Flltrasorb 300 y 400 equivalentes al tamafio 8 x 30y 12 x 40
respectivamente, [Ref.8-2)
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Tabla No.6-1 Propiedades del carbén activado comercial

Propiedades fisicas Filtrasorb 200 | Filtrasorl 400
Serie estandar U.S 8x30 12 x40
Tamafio de malla

Mayor que No.8 méx. 15%

Menor que No.30 méax.4%

Mayor gue No.12 max.5%
Menor que No.40 miax.4%
Numero de lodo minimo. 800 1000
Numero de abrasidn, minimo 75 75
Humedad (méxima) 20% 2.0%
Area superficial total,(N», método 800 a 1000 400 a 1000
BET) m/g

Densidad bulk, |bs/pie3 26 27
Volumen de poro, celg 0.75a 085 0.85a 0.95
Tamafio efectivo, mm 08at0 0.55a0.75
Coeficiente de uniformidad (méx.) 21 19

TEORIA BASICA DE LA OZONACION

El ozono es una forma alotrpica del oxigeno (Oz) bajo condiciones normales de presién y

temperatura es un gas inestable que se descompone facilmente en oxigeno molecular y

oxigeno atémico con un considerable poder oxidante.

Ademas del poder oxidante el ozono actia sobre los sdlidos disueltos y suspendidos

contenidos en el agua por oxidacién directa e indirecta, ozonolisis y catalisis, [Ref.6-2 y 6~

10}:

+ Las reacciones de oxidacién directa del ozono resuttan de la accién de un atomo de
oxigeno activado, esta es una reaccién muy rapida, el ozono tiene el potencial de
oxidacidn mas alto de todos los agentes oxidantes usados en tratamiento de agua:

+ El ozono también produce reacciones de oxidacion indirecta, ya que parte del ozono
disuelto en agua se descompone en forma de radicales libres (OH©) los cuales
reaccionan muy rapidamente y oxidan los compuestos orgdnicos e inorganicos
presentes, la descompeosicién del czono se acelera elevando el pH lo cual favorecs la
formacién de radicales libres (OH®) .

« El ozono puede también actuar por ozonolisis uniéndose a la molécula organica por
medio de su doble figadura libre.
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Preoczonacion

La preozonacién det agua tratada antes de la filtracién en medio granuiar o en carbén

activado tiene como objetivo romper grandes moléculas de contaminantes organicos

mejorando |la capacidad de adsorcion del carbén activado alargande ta carrera

(breakthrough time) entre regeneraciones de carboén, el ozono tiene la propiedad de

rernover color, turbiedad, olor, y trazas de metales pesados.

Se ha demostrado experimentaimente, [Ref.6-13] que el tratamiento con o0zono antes de

la filtracién mejora la remocién de turbiedad y s6lidos suspendidos ejerciendo una accidn

de microflocutacion alargando la camrera de filtracion entre retrolavados, el fendmeno de
microfloculacion se produce cuando la adicién de un fuerte oxidante como el ozono
cambia la naturaleza y/o extension de cargas en la superficie de las particulas coloidales,
permitiendo que las particulas cargadas se aglomeren y sean mas facilmente removidas

por filtracion, [Ref6-11y 6-13].

Debido a su gran poder oxidante el ozono se ha usado en los siguientes tratamientos de

agua:

« Eliminacién de hierro y manganesa.

« Eliminacién complementaria de color al agua cruda o tratada a la cual el ozono
imparte un atractivo tono azulado.

« Eliminacién de materia organica natural, esto es frecuentemente utifizado para tratar
agua la cual ha sido previamente clarificada, puede algunas veces ser usado en
pretratamiento antes de la coagulacién con una sal metalica con objeto de mejorar la
darificacién y reducir la cantidad utilizada en la desinfeccion final.

+ Degradacion de detergentes, el ozono usado en dosis suficiente eliminara los
detergentes considerablemente, esta aplicacion puede ser una altemativa al proceso
de espumacion, descrito en el capitulo 2.

« Eliminacién de pesticidas organo-fosforados.

« Eliminacién completa de 3-4 Banzopyreno y otros hidrocarburos arométicos
policiclicos cancerigenos en combinacién con carbén activado.

« Rompimiento de materia orgénica no-biodegradable o ligeramente biodegradable,
para lograr su activacion bioldgica, esta aplicacién es conocida como proceso BAC
(Biological Activated Carbon), incluyends la remocion biologica del N-NH, .

» El ozono destruye los compuestos derivados del fenol que le imparten sabor
desagradable al agua.
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La preczonacion esta destinada a satisfacer 1a demanda quimica de ozono en et agua, el

tiempo de contacto y la dosis dependeran fuertemente de esta demanda, la tabla No.G-2

presenta valores experimentales recomendados para predisefo, [Ref.6-9,6-14 ] :
Tabla No.6-2 Requerimientos tipicos de preozonacion

Tipo de remaocidn

Dosis de ozono, mg/L

Tiempo de contacto, min.

Color y sabor 04at0 4a6
Microcontaminantes organicos >5.0 4a12
Oxidacién quimica de 27a30g0;/gDQO 10 minimo

contaminantes organicos

removida, eficiencia 70%

Flocutacion para mejorar 02a1.0 G =500 a 1000 seg’’
clarificacién
Pretratamiento antes de filtracion 1a5 G= 500 a 1000 seg™

sin clarificacion

Postozonacién

Los contaminantes microbiologicos incluyen bacterias, hongos, amebas, quistes y cada
une de ellos requiere condiciones diferentes de ozonacién para ser destruido o inactivado,
de estos microorganismos los quistes son los mas resistentes.

Se ha encontrado que el ozono es mas efectivo que el cloro en inactivar el virus de la
poliomielitis, por ejemplo, bajo condiciones idénticas e! ozono inactiva et virus de la
poliomielitis en 2 min con residuales de 0.05 a 0.45 ppm, mientras que el cloro inactiva el
virus entre 1.5 a 2 hrs ¢on residuales de 0.5 a 1 ppm, también se ha encontrado gue el
ozono tiene un efecto garmicida varias veces mayor que el cloro sobre la Endamoeba
Histolytica, [Ref. 6-21].

La desinfeccién por ozono se ha demostrado que ocurre por la ruptura directa de la pared
celular de la bacteria, debido al poder oxidante |a velocidad de desinfeccién es mucho
mdas rapida comparada con el cloro.

Para evaluar la potencia relativa como desinfectante se ha utilizado el indice de letalidad
el cual esta definido por, [Ref.6-17]:
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_100
Cxiy

A=

Donde:

C = Concentracion residual del oxidante, mg/L.

lge = Tiempo para la destruccién del 99% de microorganismos.

= Indice de letalidad, (mg/L)" (min)"' @ 5°C

Otra forma de evaluar el efecto desinfectante esta relacionado at valor "CT” definido
por,[Ref.6-18]:

Donde :

CxT=CT
C = Concentracién residual del desinfectante, mg/L.

T = Tiempo de contacto, min.

Para la desinfeccién con ozono la U.S. EPA ha definido jos valores CT sobre un rango de
pH de 6 a 9 y para temperaturas de 0.5 a 25 °C para la destruccién o inactivacion de
quistes de Giardia lamblia, virus entericos, bacteria Legionella, coliformes fecales y
organismos heterotrofos, la EPA recomienda obtener un maximo valor CT de 2.9 mg/L-
min a < 1 °C disminuyendo a 0.48 mg/L-min a >25 °C con estos niveles se garantiza ia
inactivacién del 99.9% de los quistes de Giardia y simulténeamente la inactivacién del
mas da 99.999% de los virus entericos asi como la destruccion total da Legionella, £, Coli
y organismos heterotrofos, en términos generales es ampliamente aceptado que a
temperatura ambiente un minimo residual de O, de 0.4 mg/L por un minimo tiempo de
retencion de 4 min es suficiente, [Ref.6-18].

Contacto del ozono con el medio acuoso

El ozono es un gas poco soluble en agua y para que se lleven a cabo las reacciones de
oxidacién es necesario 1a transferencia de masa en la interface gas-liquido ya sea que la
fase dispersa sea el gas en liquido o el liguido en el gas, al aparato donde se lleva a cabo
este contacto se le llama cémara de contacto o contactor de 0zono.

Los factores de afectan el disefio de un contactor de ozono son, [Ref.8-14 y 8-22]:

+ Solubilidad de los contaminantes en el agua

« Demanda de ozono de los contaminantes

+ Concentraciéon de ozono en el gas portador

» Ei gas portador: oxigeno o aire
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* Método y tiempo de contacto

+ Tamaro de la burbuja o area interfacia! de contacto

+ Presidn y temperatura de contacto

En téminos generales Ias reacciones que sufre el ozono en solucidn pueden ser rdpidas
¥y, por tanto, la velocidad de transferencia de ozono del gas al liquido gobiema, o bien
pueden ser mas lentas que la velocidad de transferencia del ozono, en este caso la
velocidad de reaccion entre el ozono y el contaminante gobieman el fendmeno.
Ejemplos del primer caso son las reacciones del ozono con bacterias, nitritos, acido
sulfhidrico, fenoles, y compuestos organicos no-saturados, ¢jemplos del segundo caso
son las reacciones con Acido acético, urea, alcoholes saturados alifaticos, amoniaco,
acido oxalico y compuestos parecidos.

Por lo tanto el disefio del contactor deberd considerar los aspectos anteriores, si la
desinfeccion es el objetivo del tratamiento un contactor con alta tasa de transferencia de
ozono debera ser usado, por otra parte para una preozonacitn donde la oxidacién de
contaminantes organicos refractarios es requerida se recomienda un contactor que
mantenga una concentracioén de ozono por un large periodo de contacto.

Los sistemas de contacto mas comunes caen en fres categorias: (1) la dispersion del gas
en el liquido a través de burbujas finas en cAmaras de contacto por medio de difusores
porosos, (2} la dispersidn masiva del gas en el liquido a través de inyectores venturi
operados por fuerza hidréulica y (3) dispersidn del liquido en el gas a través de camaras
de espreado.

Para la preozonacion las cdmaras de contacto son los equipos mas adecuados (ver Fig.6-
1), para postozonacién/desinfeccion los inyectores o eductores deberan ser considerados
(Ver Fig.6-2).

De acuerdo con la teoria de la transferencia de masa aplicada a la disolucién del ozono
en un cuerpo de agua, [Ref.6-10 y 6-22}, la concentracion “C” de ozono en agua es
funcion de los siguientes factores relacionados por la ecuacion:

dac
I = KLa(CS —C)

En donde:
C = Concentracion de ozono disuelto en el agua, mg/L.
Cs= Concentracién de ozono a saturacion el agua, mg/L.
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K.a = Coeficiente total de transferencia de masa, horas™.

a = Area de transferencia de masa de la burbuja, m?.

Cuando la disolucién alcanza el equilibrio la maxima concentracion de ozono en la
pelicula de agua en contacto con la burbuja es la concentracién de saturacién o
solubilidad “Cs” la cual puede ser calculada aplicando la ley de Henry :

= Yhoiat _P
H H
B [%0,}/48
Y7 1%0,1/48+ [%0, 132+ [%N, 1128
= c/48
c/48+(100—c)/18
C, =10cp

Las constantes de Henry para el ozono en solucién acuosa a varias temperaturas y a ia
presién de 1 atma son presentadas en la siguiente tabla, [Ref. 6-15]:

t,%C 0 5 10 15 20 25 | 30 ] 35 | 40 | 45

Hx10°| 184 [ 218 | 248 [ 288 | 376 | 457 | 598 | 8.18 | 120 | 274

Donde :

x = Concentracion de saturacion de ozono en el agua, fraccion mol.
y = Concentracion de ozono en el gas, fraccion mol.

H = Constante de Henry, atma/frace, mol,

p = Presién parcial del ozono en la mezcla gaseosa, atma

Pute: = Presion total, atma

[%05] = % de ozono en el gas ozonado.

[%02] = % de oxigeno en el gas ozonado.

[%N;] = % de nitrdgeno en el gas ozonado

¢ = % de ozono en solucién acuosa.

p = Densidad de la solucion, kg/m’ = densidad del agua @ Toperscién -
Cs = Solubilidad del ozono en agua, mg/l..

Sobre la base del analisis de las ecuaciones anteriores, la velocidad con la que el ozono
se disuelve en el agua puede incrementarse ;

1. Aumentando la concentracién de ozono en el gas.
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2. Aumentando el area de contacto especifica gas-agua, esto se obtiene por difusiéon de
burbujas del didmetro mas pequeiio posible.
3. Aumentando la presidn total “Py *.

Para lograr altas concentraciones de ozono residual se requiere de una alta concentracién
de 0zono en el gas de inyeccion a la cAmara de contacto, cuando se utiliza aire Ja
concentracién maxima que puede ser obtenida en el ozonador es de 1 a 3 % pero con gas
enriquecido con oxigeno las concentraciones maximas que pueden ser obtenidas van de
6 a 10% en peso siendo la concentracién optima del 6% por razones de seguridad y
economia en consumo de energia [Ref.6-12], por lo tanto para garantizar la concentracién
de ozona residual requerida se debera utilizar oxigeno para la produccién de ozono.

Por ejemplo utilizando la ley de Henry, la concentracién maxima de ozono que puede
disolverse en el agua libre de sélidos suspendidos a 1atma de presidn total y 20 °C para
una concerttracion de ozono en el gas enriquecido con oxigeno del 2% y una pureza de
95% de oxigeno, es de Cs = 9.4 mg/L, este valor es conocido como la solubilidad.

En comparacién con el resultado anterior a 20 °C y 1 atma los datos experimentales de
Degremont [Ref.€-10), reportan una solubilidad de 5 mg/L de O para una concentracién
de 24 g0/ m* aire ozonado equivalentes aproximadamente a 2 g O, / 100 g de aire
ozonado y duplicindose a 10 mg/L de O, a 2 atma para la misma concentracién de aire
ozonado y temperatura de operacion, no obstante que la ley de Henry da valores
aproximados, es util para predecir en orden de magnitud el efecto de las variables
involucradas.

Actualmente las unidades de produccién de oxigeno de alta pureza conocidas como PSA
(Pressure Swing Adsorber) que obtienen el oxigeno del aire por adsorcién en mallas
moleculares son parte integral de un sistema de ozonacién [Ref.6-11 y 8-12].

De acuerdo con la ley de Henry mientras mayor es la presién de inyeccidn o mas
profundo es el punto de inyeccidn mayor serd la velocidad de disolucidn. Por lo tanto
inyectando la mezcla de gas ozonado a una profundidad de 3 a 5 m de agua en la cAmara
de contacto a presion atrmosférica, el tiempo de contacto agua-burbuja aumentara con una
mayor posibilidad de disolucidn del gas contenido en las burbujas.
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Una altemativa mucho méas efectiva consiste en utilizar un sistema de contacto a través
de mezclador tipo inyector venturi en lugar del sistema convencional de difusores porosos,
cuando se burbujea gas ozonado por difusores solamente el 85% maximo del ozono
producido s transferido al agua aln cuando |a columna de agua exceda los 5 metros de
altura, con el sistema de contacto tipo venturi se ha determinado experimentalimente que
e! 98.5% del ozono producido ser4 transferido al agua bajo una presion diferencial por lo
que no es necesario mantener una columna mayor a 3 m de agua en el tanque de
contacto [Ref.6-11], el ozono no transferido puede ser reciciado a una segunda etapa de
contacto, si la altemativa anterior no es posible el ozono que no fue absorbido debera ser
destruido por medio de un convertidor catalitico o térmico para su posterior venteo a la
atmésfera como un gas no contaminante.

La capacidad del equipo generador de ozonc puede ser estimada con las siguientes
relaciones derivadas de un balance de materiales atrededor del generador de 0zono
Qs xDyy
J <1000
[0, en el gas de escape] =[O, requerido] x (1~ 1)
100 x[(3, requerido}]

C

[0, requerido] =

[Gastricoen(},]=
En donde :
f = Fraccion de ozono transferido en el contactor.
Para difusores porosos en camaras de contacto = 0.85
Para inyectores tipo ventun = 0.985 a 0.986
Qd = Fiujo de agua a la cAmara de ozonacion, m¥dia.
Daa = Dosis de ozono requerida, mg/L
C = Concentracién de ozono en el gas rico en ozono, %peso.
O, requerido = kg/dia de ozono requerido

RESULTADOS DE LAS PRUEBAS PILOTO EN COLUMNAS DE CARBON ACTIVADO
El proceso de adsorcién en carbén activado fue probado en la secuencia de procesos
No.1 y 2 después de la filtracion en arena-antracita, las condiciones de operacién del
proceso fueron las siguientes, [Ref.6-15]:
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Tabla No.6-3 Condiciones de operacidn de las columnas piloto de carbén activado

Pardmetro Condicién de operacién
No. de columnas 2

Modo de operacién sefrie
Didmetro d¢e la columna 45 cm
Espesor del lecho de carbdn activado 189 cm

Altura del falso fondo 50 cm
Expansién del techo en retrolavado 90 cm

Borde libre 21 cm

Altura total de la columna 350 cm
Volumen de carbén por columna 300 litros

Flujo promedio de operacion 30 litros/min
Tiempo de contacto a cama vacia 10 min

Tiempo lotal de contacto a cama vacia 20 min

Carga hidrdutica superficial 187 litros/min m* (4.59 gpm/pie’)

Tabla No.6-4 Caracteristicas del efluente producido

Parametro Concentracion Criterio de calidad
pH 74 85a69
Temperatura, °C 17 -
Alcalinidad, mg/L CaCQ; 204 400
Dureza total, mg/l. CaCO, 191 500
Color, UPt-Co 10 20
Turbiedad, UNT 0.5 10
DBOs; , mgiL 4

DQO, mg/L. 16 4
N-NH3 , mght 0.70 0.5
Fe, mg/L 0.08 0.3
Mn, mg/L 0.02 0.15
Sélidos totales, mg/L. 494 500
Sélidos suspendidos totales, mg/iL 7 1
Sélidos disueltos totales, mg/L 486 1000
Conductividad, micromhos/cm 701 1000
Coliformes totales, NMP/100 mL 178000 2
Coliformes fecates, NMP/100 mL 108000 0
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ANALISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS DE LAS PRUEBAS PILOTO DE
FILTRACION EN CARBON ACTIVADO, PREOZONACION Y POSTOZONACION

Adsorcién en carbdn activado

£l efluente de la filtracién en carbén activado en las secuencias de procesos No.1 y
No.2 no jogro cumplir con la calidad requerida para agua potable en los siguientes
parametros : DBOs , DQO y SST, en la secuencia de procesos No.1 Iz cual incluye e!
proceso de desgasificacion de amoniaco, como se indico en el capitulo 4 no logro la
remocion de amoniaco requerida para llegar a los 0.5 mg/L de N-NH, , por otra parte
en ambas secuencias de procesos se observé una importante actividad bioclogica en
jos lechos de carbén activado a la cual se le atribuyd 1a reduccidn del N-NH; al nivel
reportado de 0.7 mg/L, sin embargo, el informe finat no suministrd datos para evaluar
el fendmeno de nitrificacién biolégica. Independientemente de la calidad de agua
obtenida después del proceso de desinfeccién, estos resultados confirmaron la
suposicién de que un proceso de tratamiento fisico-quimico por si solo no puede
obtener un efluente con calidad de agua potable pero si ¢on la calidad para reusos en
procesos industriales, reinyeccion a mantos acuiferos agotados, y para mezcia
controlada con agua de primer uso.

La posibilidad de llevar a cabo la remocion de N-NH; ¥ orgdnicos refractarios en
lechos granulares bioldgicamente activados, refuerza la necesidad de explorar
procesos altemativos como la Biofiltracién en lechos sumergidos y & proceso BAC
(Carbén activado bioldgicamente) bajo condiciones controladas, ya que estos
procesos pueden tener et potencial de remover contaminantes que no han podido ser

removidos por medios fisico-quimicos, y parece ser que solo la combinacion de
procesos fisico-quimicos y biolégicos pueden garantizar la calidad requerida para un
efluente potabilizado-

Tipo de carbén activado a ser usado en 1a planta a ascala total.
No cbstante, las pruebas piloto en la planta DETAAR fueron llevadas a cabo con

carbon 8 X 30 malias, en el disefio de los filtros de carbon activado para la planta

potabilizadora a escala total se recomienda utilizar el tamafio 12 X 40 mallas, las

razones principales para la seleccion de este tamario en lugar del 8 X 30 son las

siguientes:

1. Efcarbén 12 X 40 requiere menor cantidad de agua de retrolavado para la misma
expansion del lecho, para aproximadamente 50% expansion, en retrolavado
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simultaneo agua - aire el carbon 8 X 30 requiere de un 46% mas de agua que el
carbon 12 X 40,

2. Se tiene mucho mayor experiencia en el transporte de lechada de carbén 12 X 40
en tuberias, ademas, este tipo de carbon tiene mayor resistencia a la atriccion
provocada por los retrolavados y el transporte hidraulico para el carbon nueve y
gastado, el efecto de la atriccion es provocar la formacién de finos, [Ref.6-6].

3. Practicamente no existe una diferencia substancial entre la perdida de carga a
lecho limpio entre el carbén 8 X 30 y el 12 X 40, la AP en lecho limpio es el 26%
mayor para el carbdn 12 x 40 al inicio de |a carrera de filtracion para una velocidad
de filtracion tipica de 10 mm? hr aproximadamente.

Capacidad de adsorcién del carbén activado.
El informe final no reportd datos para obtener isotermas de adsorcion de parametros

importantes tales como DQOQ, COT (carbén orgénico total) y color, con respecto al
tiempo de saturacién del carbén (breakthrough time) no se reportaron datos ni se
intento obtener la capacidad real de adsorcion del carbén utilizado para estos
contaminantes.

£s obvia la importancia que representa conocer esta informacién para proceder al
dimensionamiento a escala total de las instaiaciones auxiliares de manejo y
almacenamiento del carbén gastado y el de reposicion, por lo tanto es necesario
obtenerla experimentalmente .

Para ilustrar e} impacto de estos conceptos se llevo a cabo un andlisis de sensibilidad
para conocer el tiempo de saturacién del lecho a partir de isotermas de adsorcidn bien
definidas de compuestos organicos sintéticos y voldtiles seleccionados [Ref.6-7 y 6-8],
en la tabla No.6-5 se presenta el cilculo del tiempo de saturacion al punto de quiebre
del lecho y la cantidad hipotética de carbdn activado 12 x 40 para las condiciones de
operacion de la columna piloto DETAAR. Con el propdsito de establecer un marco de
referencia para el andlisis se ha supuesto una concentracion de contaminante
orgéanico en el agua de 1 mg/L y una concentracién en el efluents igual al maximo
nivel de contaminante de acuerdo al criterio de la EPA (Environmental Protaction
Agency de los E.U.A), para aquellos compuestos marcados con (*) la concentracion
del efiuente se tomo de 1 pg/l, se puede observar que los compuestos clorinados al
igual que el benceno y el fenol saturan répidamente e! lecho de carbon, por lo tanto la
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remocién de estos microcontaminantes podria generar costos de operacion muy altos
si estos compuestos se presentan en concentraciones importantes en el agua.

Se hace notar que este analisis se llevo a cabo para cada compuesto individuaimente,
sin embargo, en una mezcla multicomponente, el comportamiento de la columna es
dificil de predecir ain con modelos matematicos sofisticados y se recomienda obtener

datos en planta piloto, [Ref 6-4] .

» Andlisis de los parametros de operacion de las columnas pitoto.

El tiempo de contacto a cama vacia para las dos columnas operando en serie de 20
min se encuentra dentro de los limites recomendados para aplicaciones tipicas de
potabilizacién, sin embargo, la alta concentracion de DQO y DBOs en el efluente
parece indicar que se requiere un mayor tiempo de contacto, probablemente >30 min,
sin embargo, este debera ser comprobado experimentaimente.

La carga hidraulica superficial de 11.2 m*/m? hr es adecuada para el
dimensionamiento de las columnas a escala total.

La profundidad del techo entre las dos columnas suma 3.78 m lo cual excede la
recomendacién méaxima de 3.048 m, podria ser recomendable dar la altura maxima
ajustando los parametros de tiempo de contacto y carga hidraulica superficial para
evitar construir una columna muy esbelta.

Preozonacion

La preozonacion no fue simulada adecuadamente, ya que simplemente se inyecto aire
ozonado directarente en la tuberia de alimentacién de agua a las operaciones de
filtracién y carbén activado, sin embargo como ya fue mencionado el método de contacto
gas-liquido es de suma importancia para garantizar los resultados del proceso, por lo
tanto un esquema de contacto similar al presentado en la Fig. 6-1 o mejorado como el de
la Fig. 6-2 deberé ser implementado para futuros estudios.

El informe final indica ta dosificacién de 0.5 mg/L antes de la filtracién en arena-antracita y

de 0.5 mg/l. antes de las columnas de carbén activado, esta dosis no fueron suficientes
para disminuir la DQO del efluente a menos de 4 mg/L como lo requiere el criterio de
calidad, su propdsito principal fue mejorar la filtracién por microfloculacion,

Esta dosis de ozono debera ser aumentada si se pretends oxidar quimicamente la materia

organica, una mejor altemativa es utilizar el procaso BAC (Biological Activated Carbon)
para el cual la dosis de 0zono seria la suficiente para mantener oxigeno disuelto en el
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agua y activar biolégicamente el carbén bajo condiciones aerobicas.

La teoria y los mecanismos que se llevan a cabo en el procese BAC, no han sido

totalmente investigados, y presentan una oportunidad para el desarrollo de tecnologia

propia, los estudios realizadas en este campo por investigadores europeos [Ref. 6-13],

demuestran que la preozonacién seguida por la adsorcién en carbon activado en las

plantas de potabilizacién tiene los siguientes efectos:

* Incrementa por un factor de 10 veces la capacidad del carbon para remover organicos.

« Aumenta la vida operativa del carbén activado antes de su regeneracion,
probablemente hasta 3 aflos, especialmente si el carbén se mantiene libre de

! organicos hatogenados.

« Convierte biolégicamente el amoniaco a nitratos, simultaneamente a la adsorcién de
organicos disueltos.

+ Se requiere menos ozono y carbon activado para la remocién de una cantidad dada de
organicos contra el requerido si se usaran estos procesos por separado.

Postozenacion

El informe final no presenta resultados sobre el efecto del ozono en la calidad final del
efluente, la planta piloto DEETAR fue equipada con dos opciones de desinfeccién, un
tanque de contacto de cloro convencional y una columna contactora de ozono construida
de acero inoxidable con difusor poroso, la planta cuenta con un equipo convencional de
produccién de ozono por medio de aire y el informe reporta que se usaron dosis de ozono
de 6 mg/L con tiempos de contacto variables de 5 a 10 min para ia postozonacion, en
terminos generales el esquema de contacto fue similar al presentado en la Fig.6-1.

No se midié la concentracién de ozono residual, lo cual es importante para determinar el
factor “CT" y se debera considerar como una variable importante para ser investigada en
en el futuro.

Tampoco fue posible evaluar la efectividad del equipo de contacto para propésitos de
disefio y es recomendable que sea redisefiado considerando esquemas mas eficientes
tales como camaras de contacto muiltiples con inyectores tipo venturi en lugar de
columnas da contacto con difuscres porosos, ademds, se deberd considerar la instalacién
de un destructor catalitico o térmico de ozono y evaluar la posibitidad de reinyectar el gas
residual en una primera camara de contacto para un maximo aprovechamiento del ozono,

pag. 131



como se muestra en la Fig.6-3, este esquema deberd ser también aplicado a la

preozonacién.

Por otra parte se debera substituir la produccion de ozono a partir de aire seco
atmosférico por la produccién de czono a partir de oxigeno obtenido via unidades PSA
para garantizar la maxima disclucion de ozono y un residual minimo de 0.4 mg/L por 4
min (CT= 1.6 mg/L-min)
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Fig. 6-1 Sistema de ozonacion de baja presion
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Tabla No 8-6§ Determinacidn del tiempo tedrico de saturacién de un lecho de carbén
al punto de quiebre para compuestcs organicos sintéticos (COS) y compuestos
orgénicos volétiles (COV) en soluclén acuosa.

Ecuaciones:
(umip =(xt / Mc) = Q *(Ct -{ 0.5°Cb})*(8.34)"{tb / Mc} Ce = Concentracién da eqilibrio del contaminante, mg/L
ib = (x/rmb® Me /(8.34*Q*(Ci-(0.5"Cb)) K1, n = Constantes empiricas de !a isoterma de Freundlich.
{/mib = k*{ximjo Xb = Masa de contaminante orgdnico adsorbide al punto de quiebre, mg
k=025a05 Mg = Masa de carbdn en la columna, mg
{x/mo = KI * Ce *{1/n} Q = Flujo, Millén galid
kg carbon/1000 m3 = (Ci - Ch) / (x / m )b Ci = Concentracion de contaminante orgdnico en el influente, mg/L.
Donde: Cb = Concentracidn ce conaminante orgénico en 8l punto de quiebre, mg/L
(x/m)b = Capacidad de adsorcidn real al punto de quiebrs, mg/mg tb = Tiempo de saturacidn al punto de quiebre, {breakthrough time), diss
{(wmjo = Capacidad tedrica de adsgreidn, mgimg

Datos de operacion de la cok : variable valor

Velocidad de fittracion, gpm/pie2 v 459

Didmetro de la columna ples 3] 1.48

Altura del lecho de carbdn, pies h 5.20

Concentracién del contaminante en al influente mg/L Ci 1.00

Concentracién del contaminante en el efluente, mg/L Ch

Factor "i" k 0.50

Densidad del carbdn granutar, Ib/pia3 [+ 27.00

Compuesto tipe Cb, mg/l. | KI, mg/mg iin (x fm)o ximb tb, dias th, meses Carbbn
mgimg mg/mg kg/ 1000 m3

Ejemplo eiemplo 0.75 0.0015 3561 00015 0.0008 36 012 3333
Cloruro de metilo (*) Ccos 0.001 0.0013 1.16 0.0013 0.0007 2.0 0.07 1536.9
Hexaclorobenceno cCOS5 0.001 0.45 0.6 0.4500 0.2250 683.7 .78 4.4
Flugranteno {*) COS 0.001 0.664 G.6% 0.6640 0.3320 1008.8 33.83 3.0
Benzo (k) fiuoranteno () COs 0.001 0184 057 0.1818 0.0905 2150 9.17 11.0
Benzc (a) pirena COS 0.002 0.0338 Q.44 0.0338 0.0168 51.1 1.70 50.4
Dibenzota hiantraceno (*) cOos 0.001 0.0893 0.75 0.0853 0.0347 105.3 351 268
4 Bromeo fenil fenil éter (*) CcOSs 0.001 0.144 .68 0.1440 0.0720 2188 7.28 139
Pentaclorofenol [ofel] 0.001 0.26 0.39 0.2600 0.1300 385.0 1317 .7
para Cloro meta cresol {*) [ea}] 0001 0.122 0.2 0.1220 0.0610 185.4 6.18 16.4
Fenol {*) cas 0.001 0.021 0.54 0.0210 0.0105 318 1.08 951
2-4 Dicloro fenel {*) COS 0.001 0.147 0.35 0.1470 0.0735 2233 744 136
2.4-6 Trickoro fenol (*) CcOs 0001 0.219 0.2 0.2180 0.1065 3327 11.09 9.1
4.4 DDE () CcOS 0.001 0.232 0.37 0.2320 0.1160 352.5 11.78 88
Endrin COS 0.002 0.666 0.8 0.6660 0.3330, 1012.4 375 3.0
8-BHC (1) COoS 0.001 0.3030 0.43 0.3030 0.1515 480.4 1535/ 6.6
Tatracloruro de carbong Cov 0.005 0.0400 0.84 0.0400 0.0200 80.9 203 49.8
1,1,1-tricloroetane cov 0.2 0.0020 0.34 00020 2.0010: 3.4 0.11 800.0
1, 2<dicioroetano Ccav 0.005 0.0040 0.83 0.0040 0.0020 6.1 0.20 497.5
1,1-dicloroetilenc cov 0.007 0.0050 0.54 0.0050 0.0025 7.6 025 397.2
Bencena COov Q005 0.0010 2.9 0.0010 G.0005 1.5 0.05 1680.0
Etibenceno cov o7 0.0530 0.79 0.0530 0.0265 123.8 413 11.3
Clorebencena cov 0.1 3.0910. 0.95 0.0510 0.0455 145.5 4.85 19.8
1 2-diclors benceno [+]=]¥] 0.075 01280 0.43 0.1280 0.0645 203.5 .78 14.3
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CAPITULO 7
PROGCESO DE OSMOSIS INVERSA

INTRODUCCION

La planta de dsmosis inversa es el siguiente proceso después de la fittracion en arena-
antracita en la secuencia de procesos No 3 de ta planta piloto DETAAR.

El objetivo principat de experimentar con este proceso fue observar la calidad del agua
que se podria obtener con particular interés en |la remocién de sélidos disueltos totales
{SDT), microcontaminantes orgdnicos, virus, bacterias, huevecillos, quistes asi como en
las propiedades organolepticas del efluente (color, olor, sabor) con miras a una eventual
mezcta con el suministro de la red municipal de distribucién de agua potable.

El proceso de dsmosis inversa es e! corazén de la secuencia de procesos No.3, y bajo
este concepto las etapas previas pueden ser consideradas como etapas de
pretratamiento cuyo objetivo principal es evitar incrustaciones y degradaciones quimicas

y biolégicas de las membranas.

TEORIA BASICA DEL PROCESO DE OSMOSIS INVERSA

El proceso de 1a 6smosis inversa.

Bajo un esquema simplificado la 0smosis inversa es el flujo invertido de un componente
por efecto de la presion en una solucién concentrada a través de una membrana
semipermeable donde el flujo se establece del lado concentrado hacia €l lado diluido, el
componente transferido es el solvente y la materia disuelta y suspendida permanece en

la solucién concentrada.

En el tratamiento de agua, el agua salobre y/o contaminada es bombeada a alta presidn
hacia una membrana semipermeable (permeador), una valvula reguladora de flujo
permite ajustar la salida o rechazo de la solucién concentrada de sales y contaminantes
y a su vez regula la presién de operacidén dentro del permeador con la cual se rompe el
equilibrio osmético y permite que cierta cantidad de agua pase a través de la membrana
y salga como agua producto o permeado. La regulacion de la presién scbre la linea de
alimentacion permite controlar el flujo de permeado a través de la membrana,

pag. 137



La presion de la bomba requerida para obtener el flujo de permeado deseado es ia suma
de la presion osmética mas las perdidas por friccion por el paso de agua a través de la
membrana mas la columna requerida para llevar et permeado a su destino.

En terminos generales se puede decir que el fiujo de agua a través de las membranas es
proporcional a la presion diferencial a través de la membrana, mientras que el flujo de sal
es proporcional a la concentracién diferencial a través de la membrana e independiente

de la presion aplicada.

Para continuar con el analisis del proceso, los siguientes términos son utilizados en el
campo de la 6smosis inversa y son Gtiles para interpretar los datos obtenidos en las
proyecciones por computadora :
La conversion o recuperacion esta definida por:
%Y = g’- x 100

Qe
Donde:
Y= % de conversién
Qp = Flujo de agua en el producto
Q¢ = Flujo de agua en la alimentacion.
Este término se refiere simplemente al porcentaje de agua de alimentacién que se
convierte a agua producto o pemeado.
El factor de concentracion (CF) es el nivel relativo al cual se concentran las sales
disueltas en €l agua de alimentacitén cuando esta es permeada, el factor de
concentracion esta definido por.
cF=—1

1-Y
Una membrana no es totalmente impermeable al paso de las sales y siempre habra
cierta cantidad de sales disueltas y contaminantes que pasaran a través de la
membrana.
La cantidad de estas sales que pasan a través de la membrana se conoce como el "paso
de sales", que es el porcentaje de la sal en el agua de alimentacién que pasa con el
agua producto y esta definida por.

C

%SP = E’- x 100

F
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Donde:

% SP = % de paso de sal

Cp= Concentracion de sales en el producto
Cg= Concentracién de sales en la alimentacion.
Por lo tanto:

% Rechazo de sales =% .SK =100-%S8FP

Los fabricantes de membranas reportan un rechazo de sales o sélidos disueltos totales
(SDT) tipico de un 80 a 98% y un rechazo de material suspendido { tal como orgénicos y
microcontaminantes) del 90 a 98% dependiendo de la aplicacion y el tipo de membrana.
En resumen se puede dar el siguiente comportamiento general del proceso de dsmosis
inversa en funcién de las variables de procesos antes mencionadas:

Tabla No.1 Variables de la dsmosis inversa

) Qpt Qs=constante
Pl Qpl %SP1
%YT csatmueraT QST

Un incremento en la presion de operacion incrementara el flujo de agua sin cambiar el
flujo de sales.

El paso de sales se incrementa cuando |a presion aplicada disminuye.

Cuando la conversién se incrementa, la concentracion de sales sobre el lado
alimentacidn-salmuera se incrementa, causando un incremento en ! flujo de sales.
En adicién, una alta concentracién de sales en la salmuera puede aumentar
significativamente la presién osmética por lo tanto reduciendo el flujo de agua y
presentandose probablemente la precipitacion de las sales menos solubles sobre las

membranas.

Configuracion y materiales de construccién de la membranas.

Existen tras configuraciones basicas de membranas desarrolladas para usos industriales:
« Tubular
« Fibra hueca

+ Devanado en espiral
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Las configuraciones de aplicacién industrial mas importantes son e! permeador de
devanado en espiral y el de fibra hueca, los permeadores de fibra hueca estan limitados
para aplicaciones con bajo "Silt Density Index”, {indice de densidad de sedimentos),
(SDI), este indice es una medida empirica del potencial de ensuciamiento de un

suministro de agua.

Los permeadores de fibra hueca trabajan adecuadamente con SDI de 3 o menos y son
utilizados para desalar agua de mar, por otra parte los permeadores de membrana en
espiral trabajan con SDI de 5 0 menos y son recomendados para agua salobres (SDT<
6000 mg/L), para el caso de un efluente de tratamiento avanzado después de la etapa
de filtracién en lecho granular dual es posible esperar un SDI menor de 5, por lo tanto los
permeadores devanados en espiral son 1a seleccion adecuada para este tipo de agua.
En los permeadores de configuracién de fibra hueca (“Hollow Fiber”) las membranas
consisten de un banco de finas fibras unidas en ambos extremos, 1a alimentacién es
alimentada a presién en un extremo del banco y €l agua pasa a través de las paredes de
las fibras, el permeado sale por un extremo, los SDT y otros contaminantes permanecen
en la corriente concentrada la cua! sale por el extremo opuesto a la salida del permeado.
Los permeadores de membrana en espiral ("Spiral Wound”)consisten de hojas delgadas
de membrana semipermeable enrolladas en forma de cilindro, el liquido es alimentado
longitudinalmente en un extremo del permeador o cartucho sobre la superficie de la
membrana, el permeado es conducido a través de la espiral enrollada hacia un tubo
colector en el eje central longitudinal del permeador por el cual sale, la salmuera
concentrada sale por el extremo opuesto del permeador, las membranas enrolladas
estan contenidas en una envoltura de fibra de vidrio con empaquetaduras externas para
evitar la fuga de salmuera cuando se insertan en un tubo a presion.

Tabla No.2 Comparacion de configuraciones de membranas

Caracteristica Fibra hueca Devanado espirat
Flux Aita Alta
Compactacion : Excelente Buena
Resistencia al “fouling® Baj Mediana
Facilidad de limpieza Mala Buena
SDI maximo 3 5 ]
Permeadores por coraza Uno Hasta seis
Longitud de coraza Hasta § pies Hasta 20 pies
Diametro del permeador 4", 8" 10° 25,4 8", 85" 12
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Existen tres materiales para membranas comerciales para usos industriales estos son:
o CA {acetato de celulosa)
« PA (poliamida aromatica)
e TFC (Thin film composite}
La siguiente tabla presenta una comparacion de los materiales para la fabricacion de
permeadores:

Tabla No.3 Comparacién de materiales de constrniccién de membranas

Caracteristicas CA PA TFC
pH de operacion 5a6.5 4a10 2al1
Configuracion HF 0 SW (%) HF o SW SwW
Rechazo de sales Bueno Bueno Mejor
Flux de agua Bueno Bueno Mejor
Estabifidad bacterias Baja Alta Alta
Estabilidad cloro Buena Nula Pobre
Estabilidad fisica Buena Mejor Mejor
Temp. Max. (‘F/"C) 104/40 113/45 113/45
Costo del elemento Bajo Bajo Alto

{*} HF = Hollow fiber, SW = Spiral Wound
Pretratamiento del agua de alimentacién,

De acuerdo con las condiciones de operacion empleadas casi todas las clases de agua
obstruirian (fouling) las membranas de dsmosis inversa y por lo tanto el propdsito det
pretratamiento es eliminar o minimizar la rapidez con que ocurre la obstruccién, de modo
que se pueda obtener un rendimiento satisfactorio a largo plazo.

Si éste es inadecuado, la incrustacion sobre las membranas occurmira rdpidamente y se
perderd fa eficiencia del proceso (conversién, rechazo de sales, calidad de producto) y el
deterioro progresivo de la membrana .

En el caso especifico de la planta piloto DETAAR el pretratamiento del agua de
alimentacién esta definido por los procesos previos de; Espumacién, Precipitacion
Quimica, Desgasificacién de Amoniaco, Recarbonatacién y Filtracién en Arena-antracita.
Los fenémenos de “fouling” ¢ atascamiento de la membrana son complejos, y se
complican por el hecho de que la palabra “fouling” se usa frecuentemente para describir
a varios fendmenos relacionados pero de naturaleza diferente.

Se conocen vanas sustancias que pueden ocasionar este fendémeno, sin embargo, por
su forma de actuar y su estructura se dividen en;
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1.- Incrustaciones de sales poco solubles,

2 - Obstruccion por oxidos metaticos coloidales.

3.- Obstruccidn por matena suspendida,

4.- Obstruccion coloidal.

5.- Obstruccion biotogica.

En el tren de procasos No.3 de la planta DETAAR los procesos previos a la osmosis
inversa esta basicamente disefiados para remover: SAAM, P-PO,, N-NH,, S5, turbiedad,

y como consecuencia de la precipitacion quimica con cal se podria incluir la dureza de

calcio y magnesio y posiblemente de silice reactiva y coloidal si el tratamiento con cal se

llevaapH =11,

En una planta de dsmosis inversa la incrustacidn mas comin se debe a la precipitacion

de sales poco solubles sobre las membranas. Debido a que las sales presentes en el

agua de alimentacién se concentran en el proceso por un factor de hasta 4 veces (75%

de recuperacién), sus limites de solubilidad pueden ser excedidos y por 1o tanto puede

ocumir la precipitacion.

La tabta No.4 resume las causas del “fouling” y el pretratamiento recomendado por los

fabricantes de membranas.

Tabla No.4 Causas de “Fouling” y pretratamiento sugerido

Categoria Ejemplo Fuente Pretratamiento
Oxidos metélicos Hierro Agua alimentada Oxidacitn seguida por
Manganeso Comosién fittracién.
Aluminio Clarificadores Materiales a prueba de
comosion
Sales incrustantes Carbonato de Calcio Agua alimentada Ajuste de pH
Sulfato de calcio Anti-incrustantes
Suffato de bario Suavizacién
Sulfato de estroncio Precipitacion
Fluoruro de calcio Catentamiento
Silice
Coloides (SD1) Barro Aguas superficiales Coagulacién/filtracién
Arcilla (SDI 10 a 175) Clarificacién
Escamas Corrosién en tuberias Filtros multimedio
Microfittracién
Utirafiltracién
Biologico Lama Alimentacién no Cloracién
Bacterias clorada, permeadores Almacenamiento
fuera de operacion, apropiado de
aguas superficiales. permeadores
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Limpieza de las membranas de osmosis inversa

El sisterna de limpieza se requiere para eliminar las incrustaciones sobre las membranas,
también es usado para sanitizar las membranas y preparar el sistema para un
almacenamiento o paro por tiempo prolongado.
No se debe esperar realizar limpiezas frecuentes en un sistema bien disefiado, sin
embargo en operacion normal los depdsitos se pueden acumular causando:
+ Perdidas de productividad.
+ Mayor requerimiento de presion de alimentacion.
* Disminucion en el rechazo de sales.
Como una regla practica cuando el flujo de permeado cae un 10%, si el contenido de
sales en el permeado se eleva un 10% o si las presién de alimentacion se incrementa en
un 10 a 15% de las condiciones de referencia se debera llevar a cabo 1a limpieza de los
permeadores.
RESULTADOS EXPERIMENTALES DE LA PLANTA PILOTO DETAAR
En la secuencia de procesos No.3 la ultima operacién unitaria en el tren de tratamiento
fue una unidad piloto de dsmosis inversa. Las membranas usadas para esta unidad
fueron de acetato de celulosa, estas membranas fueron seleccionadas por su resistencia
al cloro y su bajo costo, con las siguientes caracteristicas:

Tabla No.5 Datos técnicos de los permeadores

Presién de operacidén recomendada 420 psi
Flujo de permeado por modulo 1200 gal/dia
Relacién permeado a cencentrado 1:6
Recuperacidon maxima 16.67%
Caida de presion maxima por elemento 2 psi

pH de alimentacién 55

Rechazo de disefio de NaCl @ 2000 mg/L.  |95%

de concentracidn, 25°C, 420 psi, Y=10%

El arreglo del sistema es del llamado 1 1 1 1, (cuatro bancos en serie de tubos, con un
elemento cada tubo, los elementos permeadores fueron “Fluid Systems” modelo 4160S.
Las caracteristicas medias de operacion del sistema fueron las siguientes:
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Tabla No.6 Datos de operacidn de la planta piloto con permeadores 41608

Gasto de entrada (excluyendo recirculacion) | 19.9 litros/min
Gasto de entrada (incluyendo recircutacion) | 24.5 litros/min
Gasto de permeado 15.5 litros/min
Gasto de concentrado 4.4 litros/min
Gasto de recirculacion 4.6 litros/min
Temperatura 16°C

pH 5.1
Conductividad del permeado 21 ymhos/cm
Presion antes del filtro cartucho 36 psi
Presion daspués del filtro cartucho 24 psi

Presidén de entrada al ensamble de médulos {447 psi
Presidon en el concentrado 415 psi
Presién en el permeado 28 psi

Las mediciones de campo de la calidad del agua en este proceso arrojaron los siguientes

resultados:

Tabla No.7 datos de campo de la calidad del efluente de osmosis inversa

Muestreo Color, pH | Conductividad SDT Temperatura,
UPt-Co pmhosfcm mg/l ‘c
Influente 38 7.51 684 462 18
Permeado 1 4.67 24 16.1 19
Concentrado 97 6.20 2523 1855.6 19
Efluente 1er tubo 1 463 30 201 19
Efluente 3er tubo 1 457 24 16.1 19
Efluente 4o. tubo 1 4.62 25 16.8 19
Parametro Influente Permeado
Alcalinidad, mag/l. CaCO; 186 16
Dureza, mg/L CaCO, 213 13

La concentracion de SDT fue obtenida con buena aproximacion de |a conductividad

medida en campo |a cual se relaciona con los SDT por la ecuacion, [Ref.7-3] :

SDT=Kxpu

K= 067 @
JK = 070 @
K= 0725 @
{K = 0765 @

< 500 gmhos/cm
1500 gmhos/ cm
2060 gmhos/cm
4000 gmhos/ cm
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ANALISIS Y CRITICA DE LOS RESULTADOS DE LA PLANTA PILOTO

« Posibilidad de usar tecnologias altemativas a la dsmosis inversa.
Como se puede abservar en la tabla No.7, la dsmosis inversa con membranas de alto
rechaze produce permeado con bajo SDT, este permeado es agresivo y requiere de
un postratamiento 0 mezcla con otra corriente para ajustar los SDT y el pH, sin
embargo la dsmosis inversa remueve practicaments cualquier contaminante, (SDT,
COT, SDi, SiO, ,Bacterias, virus y pirdgenos), ademas de ser un proceso ampliamente
probado a escala industrial desde hace muchos afios.
Considerando que el agua residual tratada no es agua potencialmeante salobre, la alta

- remocion de SDT no se debe considerar como un objetivo primario, por lo tanto la alta

remocion de SDT vy la alta presion de alimentacion requerida por las membranas de
alto rechazo de sales se convierten en una desventaja desde el punto de vista
econdmico mas que en una ventaja desde el punto de vista técnico.
Existen otras tecnologias de membranas como la nanofiltracion, la ultrafiltracion y la
microfitracion, con |as cuales la osmosis inversa tiene diferencias principalmente en
relacién al nivel de remocion de SDT y de otros contaminantes tales como
compuestos orgdnicos, bacterias y virus, debido principalmente al rango de tamaiio y
peso molecular del contaminante que se puede separar, estas diferencias se pueden
ver en |a tabla No.8.

La microfiltracion y la ultrafiltracidn han sido propuestas para remplazar la clarificacion
quimica como proceso de pretratamiento para reducir SS, turbiedad y SDI para el
agua de alimentacién a dsmosis inversa, la nanofiltracién ha sido utilizada como
alternativa a la dsmosis inversa en la produccién de agua potable y ha dado buenos
resultados en la remocion de nitratos, moléculas organicas grandes, dureza y algunas
trazas de metales pesados.

Una ventaja significativa de {a nanofiltracion con respecto a la dsmosis inversa es el
nivel de remocién de SDT (hasta 70% aproximadaments, debido principalmente a la
remocién de iones Ca™ y Mg"™), por lo tanto el pemeado de nanofiltracién pudiera no
requerir de la mezcla con agua de otra calidad para ajustar la concentracion de SDT.
La tabla No.8 presenta una comparacion entre los diferentes procesos de membranas
con posibilidad de ser aplicados, [Ref.7-3 y 7-6]:
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Tabla No.8 Comparacién entre los procesos de membranas

Proceso —» Microfiltracién | Uttrafiltracién | Nanofiltracidn Osmosis

remueve | Inversa
Rango de 500 a 100000 20 a 500 10a70 1a10
separacion, A
Presidn, psid 10 10 a 100 100 a 150 100 a 1000
SDT no no Ca yMg” si
COoT no si si si
Coloides {>0.2u) si Si si si
Silice disuelta no no no Si
CO, , gases no ne no no
Bacterias Si si si Si
Virus no Si si si
Pirogenos no si si si
Emulsion aceite si si no no

Critica para el esquema de tratamiento de la planta piloto como modelo para la

planta a escala total.
El esquema de proceso utilizado en la planta piloto de dsmosis inversa es del tipo

paso simple con recirculacién y obtiene a las condiciones de operacion especificadas
una conversion de Y= 77.9% con una recirculacion del 51.1% de la comiente de
rechazo y una concentracién de SDT en el permeado de 16.1 mg/L para un factor de
concentracion de CF= 4.524

El paso de sales (SP) puede calcularse en base a la conductividad como parametro
equivalente aproximado para cuantificar la concentracién de SDT, por lo tanto :

SP = { 24 pmhos/cm / 684 pmhos/cm Y} x 100= 351 %

Y calculando el rechazo de sales (SR) = 100-3.51= 96.49%

El andlisis de los resultados de una proyeccién con el programa de computadora
ROPRO, [Ref.7-9] indica que la conversién obtenida fue muy alta para el tipo de
membrana usada lo cual pudiera resultar en posible precipitacién de sales si se opera
por largos periodos bajo esta condicion.

Bajo las mismas condiciones de operacion reportadas en la prueba piloto la
conversion maxima permisible calculada con ROPRO para una membrana AC tipo
devanado en espiral es de 63%.
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Se puede concluir por lo tanto que el esquema de proceso utilizado en la
experimentacion piloto no es el mas adecuado para el disefio de una planta a escala
total por lo que se deben considerar otros ameglos orientados a obtener una mayor
conversién en lugar de obtener una baja concentracion de SDT en ef permeado.

Un posible esquema podria ser un sistema de dos etapas con membranas TFC de

baja presion, en la tabla No.9 se presenta una tabla comparativa de los dos

esquemas de proceso mencionados con los parametros mas importantes :

Tabla No. 9 Comparacion de ios esquemas de 0smosis inversa

Sistema —» Simple paso | Simple paso | Dos etapas
| Parametro con con sin
recirculacion, | recirculacién, j recirculacion,
DETAAR ROPRO ROPRQ
Tipo de membrana AC AC TFC
Conversion, % 77.9 63 75
Alimentacién, litros/min 19.9 24.6025 20.8175
Permeado, litros/min 15.5 15.5185 15.5185
Rechazo, litros/min 4.4 §.084 5.299
Presion alimentacion, psi 447 382 91.4/70.1
pH de alimentacion 5.1 57 6.0
TDS permeado 16.1 30.7 28.93
Dureza permeado 13 37 3.2
Flux promedio, etapa 1, GFD - 18.2 11.2
Flux promedio, etapa 2, GFD - - 5.9
Potencia tolal requerida, Kw - 2.31 0.62

« Membranas TFC vs. membranas AC.
La membrana empleada en el proceso de 0smosis inversa de la planta piloto DETAAR
fue del tipo AC (acetato de celulosa) devanado espiral {spiral wound).
Actualmente se han desamollado las membranas de poliamida aromatica "Thin Film
Advanced Composite Membrane = TFACM" que es una pelicula plana fabricada de
poliamida aromética (aramida) unida a una membrana de soporte, la pelicula es
asimétrica, esto significa que consiste de una capa muy delgada en |la superficie y una
gruesa capa porosa envuelta por la membrana a la que sirve de soporte,
La capa delgada inhibe el paso de sales pero permite el paso del agua pura.
La capa de soporte permite el paso del agua hacia el canal de producto, pero esta no
tiene propiedades de rechazar las sales.
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En esta membrana del tipo devanado en espiral de composicidn avanzada (ACM), la
delgada capa de poliamida (0.05-0.20 micras), tiene por caracteristicas un alto
rechazo de sales y permeabilidad al agua, cuenta con una extraordinaria estabilidad
bioldgica y resistencia quimica, con excepcién al cloro, ademas de exhibir un alto
rechazo de sales también presenta un atto rechazo de COT (Carbdn Orgénico Total) y

una baja presion de alimentacion.
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CAPITULO 8
CONCLUSIONES FINALES

PLANTA DE TRATAMIENTO A GRAN ESCALA PROPUESTA POR LA DGCOH

A través del desarrollo de este trabajo se ha presentado el analisis y la critica a los
resultados obtenidos en las operaciones unitarias que formaron parte dei tren de
tratamienta de la planta piloto DETAAR. Basindose en estos resultados y en los de la
otra planta piloto conocida como "SMA~ {Santa Maria Aztahuacan, mencionada en el
Capitulo 1), la direccién de desamollo de la DGCOH propuso ¢l disefio de una planta de
tratamiento avanzado para ser construida en la delegacion |ztapalapa, y concebida para
el tratamiento de 300 litros/seq. del efluente secundario de la planta "Cerro de la
Estrella®. La planta propuesta seria predisefiada considerando dos trenes paralelos e
independientes de 150 litros/seg. cada uno.

Uno de los trenes estaria basado en el proceso de dsmosis inversa y tendria como
objetivo la remocién de la mayoria de los contaminantes presentes en el agua a ser
tratada, el segundo tren estaria formado por los procesos fisico-quimicos de
precipitacion quimica incluyendo la adsorcién en carbon activado granular.

lLLa DGCOH establecié que esta instalacién en principio disefiada para el tratamiento del
efluente secundario también podria ser usada para la potabilizacion de agua de acuifero
contaminada pero con algunas modificaciones menores en la secuencia de procesos y
en los parametros de operacion de la planta.

En base a lo anterior la planta potabilizadora “Iztapatlapa® seria concebida para su
construccién en dos atapas; en la primera etapa la planta de osmosis inversa seria
construida para el tratamiento de agua de acuifero contaminada y la linea de procesos
fisico-quimicos seria construida para el tratamiento de agua residual efluente del
tratamiento secundario.

El efluente de la linea de tratamiento avanzado de agua seria inicialmente usado para
usos no-potables; el plan contemplaba gue después de un periodo razonable de
operacion exitosa de los dos trenes, la cual seria certificada por todas las autoridades
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involucradas, especiaimente las autoridades de salud publica, et efluente del tren de
Ssmosis inversa seria mezclado con el efluente de la linea de tratamiento fisico - quimico
de agua residual e inyectado al sistema de distribucién de agua potable de ia ciudad de

México.

La planta potabilizadora |ztapaiapa finalmente no fue construida, y en el curso de los
ultimos afios las diferentes administraciones de la ciudad han presentado algunas
propuestas de licitacion de plantas de tratamiento semejantes a la anteriormente
descrita, se tiene noticia que han salido a la luz dos licitaciones publicas intemacionales
las cuales no han concluido con éxito, quedando las propuestas en ia fase de
anteproyecto e ingenieria basica, estas licitaciones han sido para la Planta
Potabilizadora “iztapalapa" (1000 litros/seg. en 1993) disefiada para potabilizar el
efluente secundario de la planta Cerro de la Estrelia y la Planta Potabilizadora "Agricola
Oriental" (350 litros/seq. en 1995) disefiada para potabilidar agua de un acuifero
contaminado en la zona oriente de la Ciudad de México.

tLa Fig.8-1 presenta el diagrama de bloques simplificado con algunos datos basicos de
proceso de la planta potabilizadora "1ztapalapa” como fue propuesta originalmente por la
DGCOH.

UNA POSIBLE PROPUESTA ALTERNATIVA

El proceso de tratamiento propuesto por la DGCOH fue estructurado cor las tecnologias
probadas que demostraron su confiabilidad para suministrar la calidad de agua
requerida, estas tecnologias que podrian considerarse “convencionales” fueron la
primera seleccidn para la sintesis de un proceso de tratamiento avanzado cuyo proposite
principal fue obtener agua con calidad potable de acuerdo & los criterios de ia DGCOH a
partir de dos fuentes de suministro de agua cruda : el efluente de una planta de
tratamiento secundario y agua de acuifero contaminado.

Sin embargo es posible considerar otras propuestas alternativas para configurar el tren

de procesos orientadas fundamentalmente a minimizar los siguientes factores:

« Cormientes de desecho liquidas o sélidas (Jodos), y su impacto ambiental,

= Altos costos de operacion per consumo de reactivos quimicos y remplazamiento de
carbén activado agotado y medios filtrante.
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« Rapido ensuciamiento de membranas y su remplazamiento,

¢ Altos costos de operacion por mantenimiento.

Para llevar a cabo la seleccion de procesos altemativos, en Ia tabla 8-1 se presenta el
comportamiento cualitativo esperado de varios procesos de tratamiento avanzado con
respecto a los contaminantes a ser removidos, en esta tabla se ha incluido el
funcionamiento esperado de la microfiltracion, ultrafiltracién y nanofiltracion, ya que estas
tecnologias de membranas han sido propuestas recientemente para reemplazar
tecnologias convencionales orientadas fundamentatmente al pretratamiento, por ejemplo
la microfiltracion o ultrafiltracion pueden reemplazar a la precipitacién quimica con cal o a
la: clarificacion - filtracién con coagulantes metalicos como proceses de pretratamiento
para la dsmosis inversa, la nanofiliracién ha sido propuesta en lugar de la osmosis
inversa en la produccion de agua potable y ha dado buenos resultados en la remocién
de nitratos, moléculas organicas grandes, dureza y trazas de algunos metales pesados,
la remocién de SDT en la nanofiltracidn esta limitada a un 70% nomalmente, y en
comparacion a la alta remocién obtenida por 6smosis inversa esta situacién puede
preserttar una ventaja si no se pretende desmineralizar completamente el agua tratada.
Para estimar en forma aproximada la calidad de agua obtenida, la tabla 8-2 presenta un
cuadro con las eficiencias de remocidn esperadas para los principales contaminantes en
los procesos altemnativos del tratamiento avanzado de agua residual.

Como es posible proponer miltiples procesos de tratamiento altemativos con la
capacidad de obtener la calidad de agua requerida, la seleccién de un proceso
altemativo obviamente deber# estar soportada en el anélisis comparativo de costos de
inversién y operacién, como un ejemplo en las figs. 8-2, 8-3 y 8-4 se presentan tres
posibles alternativas de procesos para potabilizar agua residual de tratamiento
secundario que podrian ser consideradas para una posterior evaluacion de costos.

La alternativa No.1 es una variante a la propuesta de la DGCOH, consiste en un proceso
de espumacién para separar SAAM y dos trenes paralelos, del tren de ésmosis inversa
siguiendo al procese de clarificacion quimica con cal, el cual tiene como proposito
principal et pretratamiento de! agua alimentada a é6smosis inversa y no la precipitacién de
fosfatos, el segundo tren introduce un proceso de biofiltracion para nitrificar y desnitrificar
auxiliado con preczonacién, adsorcion en carbon activado y postozonacidn, estas
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operaciones tendran como propdsito inicial remover organicos refractarios, finalmente las
dos comientes efluentes mezcladas se enviaran a la desinfeccién con hipoclorito de sedio
para el control biotégico en la red de distribucion, la relacién de flujos entre la corrientes
paralalas dependera de la concentracién de SDT requerido por el criterio de calidad del
efluente final. Una desventaja de este proceso es la generacién de una gran cantidad de
lodos quimicos, un consumo extensivo de reactivos quimicos y posiblemente se estima

alta inversion de capital inicial para el tren fisico-quimico.

En la altemativa No.2 se sustituye el pretratamiento con cal por la microfiltracién, este
proceso genera menor cantidad de lodos quimicos, sin embargo las corrientes liquidas
de rechazo de espumacioén, microfiltracién y dsmosis inversa tendrian que ser
concentradas para producir sélidos secos residuales y el liquido separado debera ser
reciclado a una etapa conveniente del proceso. Una posible desventaja podria ser el aito
consumo energético para la recuperacion de liguidos residuales y la alta inversion inicial
en el equipo de microfittracion y ésmosis inversa, sin embargo este proceso tendria una
descarga cero de liquidos residuales. En esta altemativa el tren de tratamiento fisico-

quimico permanece igual a la altemativa No.1.

En la altemativa No.3 se propone la sustitucion de la clarificacién quimica con cal por la
microfiltracién como proceso de pretratamiento para la nanofiitracién la cual sustituye a la
osmosis inversa, el tren de proceso fisico - quimico permanece igual a las altemativas
No.1 y 2, en esta alternativa el tren basado en procesos de membranas debera ser de
mayor capacidad debido a la menor eficiencia de remocién de TDS de la nanofiltracion,
una postericr avaluacion de esta alternativa en planta piloto podria llegar a concluir que
el tren paralelo basado en preozonacién-biofiltracidn-adsorcién-postozonacién no es
necesario, y los procesos de ozonacién y adsorcién podrian pasar a formar parte de! tren
principal como procesos de pretratamiento previos a la nanofiltracién.

El informe final de resultados en la planta DETAAR no considera ningGn andlisis de
costos, y es de suma importancia que la toma de decisiones sobre la seleccion de un
proceso y ia construccién de una planta a escala mayor considere una evaluacién
técnico - econdmica muy bien soportada.
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El estudios de costos es un tema amplio el cual por limitaciones debidas a Ia naturaleza
de este trabajo estdn fuera del alcance del mismo, los estudios de costos pueden servir
para varios propésitos tales como:

» Estudios para la seleccién de la alternativa mas efectiva en costos.

» Estudios de factibilidad técnico-ecénomica detallados para la mejor alternativa.

» Andiisis financiero para la obtencién de los componentes del costo para estimar el
precio de venta de producto ($/m*}), para la recuperacion del capital en un esquema
de financiamiento para la adquisicion del equipo, construccion de la planta, y ia
concesién de la operacién y mantenimiento en un plazo establecido.

En este trabajo e! principal interés esta en los estudios preliminares de evaluacion de
alternativas, para llevar a cabo este estudio se puede considerar un esquema de
estimacién de costos de capital basado en datos histéricos de precios de equipos
{graficas o tablas de capacidad contra precio de compra) comegidos por inflacién al
tiempo presente usando indices de costos (EPA, Engineering News Record, Chemical
Engineering) adecuados al tipo de operacién o proceso unitario que se trate o conseguir
las cotizaciones directas de proveedores y/o fabricantes. En términos generales hay dos
principales componentes de costos a ser evaluados : Costos de capital y los costos
anuales. Una forma de evaluar Ia alttemativa mas efectiva consiste en seleccionar
aquella que presenta los costos anualizados de produccién mas bajos.

La tabla 8-3 presenta una propuesta de un cuadro de cllculo para estimacion de costos
para ser usado en un analisis de evaluacion de altemnativas, [Ref.8-5].

CONCLUSIONES FINALES

Actualmente se puede decir en términos generales que existen dos caminos diferentes

para abordar el problema de la reutilizacion de las aguas residuales municipales y que

este va unido al problema mayor del suministro de agua potable en la Cd. de México:

« Traer agua de fuentes externas al valle de México, racionalizar y optimizar el
suministro de agua potabla, y recuperar el agua residual para usos no potables.

+ Recuperar el agua residual municipal por reinyeccién de agua tratada a los mantos
acuiferos, reuse directo a suministro de agua potable y racionalizar y optimizar el
suministro de agua potable, y reusar el agua residual para usos no potables.
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Actuaimente las autoridades responsables del suministro de agua a ia Cd. de México
han optado por la pimera opcién con la construccidn de un acueducto periférico de
grandes dimensiones que deberd suministrar agua potabie a las zonas sur y este dei
D.F. desde el sistema Cutzamala, la obra esta muy avanzada, en Diciembre de 1993 se
inicio la construccion de la tercera stapa y aun cuando su terminacion estaba
programada para Diciembre de 1998, esta adn no ha terminado, pero se aestima que a la
terminacion de esta no llevara la capacidad para fa cual fue disefiada. Esta clase de
obras siempre han sido vistas como un orgullo de la ingenieria méxicana, por la cupula
gubemamental en tumo y las grandes empresas constructoras que se benefician sexenio
tras sexenio con esta inversion publica. Poco o nada se ha hecho con el reuso del agua

residual o 1a recuperacion de agua de lluvia.

En el afio de 1995 se publico un estudio sobre el suministro de agua en a ciudad de
México patrocinado por la “National Academy of Sciences” y el “National Research
Council” de los E.U.A, en el que se concluye que:;

“... la recarga artificial del acuifero con aguas residuales municipales recuperadas ofrece
particularmente un potencial significativo para usos no potables y puede reducir la
demanda de agua pura limitada con un riesgo minimo para la salud, si se considera la
recarga artificial para usos potables indirectos los riesgos para la salud pueden ser
mayores y la aceptacion del publico incierta”®.

El estudio de la Naticnhal Academy of Sciences concluye también que:

*....el redso de agua residual como agua potable puede ser factible, sin embargo el
efecto a largo plazo de esta forma de relso sigue en duda y por lo tanto representa una
preocupacion. Aln esta por determinarse el efecto potencial que la exposicién muy
prolongada a los distintos quimicos que se encuentran en las aguas residuales
recuperadas puede tener para la salud. Otra gran preocupacion es la posible presencia
de restos organicos en el agua de desecho sin tratar, no detectados por las pruebas
analiticas y que no puedan ser eliminados por las tecnologias actuales. Por estas
razones (y tat vez por oﬁ‘as, como la falta de aceptacién del pablico) Ia reutilizacion
directa del agua residual como agua potable debe ser considerada con precaucitn y
representar la opcién menos deseable para resolver un problema de escasez de agua”
[Ref. 8-2).
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Se puede decir que las conclusiones anteriores refiejan un punto de vista
norteamericano para un problema mexicano que tiende a limitar la atternativa del redso
directo o indirecto descaiificandola como ta opcién menos viable argumentando efectos
potenciales sobre la salud desconocidos.

Sin embargo existen otros puntos de vista diferentes, en Sudafrica se ha empleado el
redso directo, y en Europa se han hecho grandes avances en la aplicacién de procesos
bioldgicos en el tratamiento de agua contaminada para usos potables.

Un reporte reciente, [Ref.8-3] indica que el uso de procesos bioldgicos en el tratamiento
de agua potable es comun en Europa, fundamentalmente para el control del COT
{Garbén orgénico total), COA (Carbén organico asimilable), Nitrégeno y trazas de
contaminantes organicos, sin embargo en el mismo reporte se advierte sobre los
posibles efectos desconocidos a la salud de microcontaminantes organicos aun no
detectados que pueden ser generados por la actividad microbiana en los lechos de
carbon activado y en la oxidacion con ozono por ejemplo.

Finatmente después de lievar a cabo el andlisis y critica de los resultados de
potabilizacién del agua residual en la planta piloto DETAAR se puede concluir que:

1) La potabilizacién det agua residual municipal de la Ciudad de México es un objetivo
técnicamente factible de alcanzar y con resultados de calidad probados que puede
competir con otras alternativas como traer agua de fuentes extemas.

2) La puesta en operacion de la planta piloto DETAAR para investigar las posibilidades
del tratamiento avanzado de aguas residuales en la ciudad de México puede ser
considerada como el primer intento serio de resolver los problemas de abastecimiento
de agua de primer uso con tecnologias de tratamiento propias del dominio de ia
ingenieria quimica y presento una oportunidad sin precedentes para desarrollar
tecnologia propia de tratamiento de agua en nuestro pais, sin embargo
desafortunadamente a falta de una vision estratégica a largo plazo, |a falta de
capacidad y la ignorancia han sido responsables del abandono de esta planta y del
proyecto de investigacion, perdiéndose la oportunidad de poner a México entre el
selecto grupo de paises que dasarrollan tecnologias y procesos de tratamiento de
agua comercialmente competitivos.
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3) La desgasificacion de amoniaco no es un proceso gque elimina totalmente el nitrogeno
del agua, quedando remanente los nitritos y nitratos producidos por la nitrificacion, por

lo tanto un posterior proceso de denitrificacién es requerido .

4) La observacion experimental demostro que es posible llevar a cabo el fenémeno de
nitrificacién en la columna agotadora de amoniaco y en |a columna de carbon
activado, este fendmeno se presentd de manera espontanea y no se contemplé
originalmente como parte del experimento, la presencia de este fenébmeno parece
indicar que algun tipo de proceso de nitrificacion biolégica pudiera ser una altemativa
interesante para remover el nitrtdgenc amoniacal del agua, este proceso bien pudiera
ser la nitrificacidn - denitrificacion en iechos empacados sumergidos la cual es mucho
mas eficiente que la volatilizacion de amoniaco en torres empacadas y tiende a
confimar una idea actual de que el tratamiento avanzado del agua residual para fines
de potabilizacién no puede ser visto sin la intervencién de los procesos de tratamiento
biolégico ya que ha sido demostrado que los procesos fisico-quimicos son
insuficientes para lograr la calidad de agua requerida.

5) La planta de tratamiento avanzado deberd consistir en dos trenes paralelos; uno
basado en la 6smosis inversa y el otro basado en la biofiltracién, los cuales deberan
mezclar sus efluentes para dar la calidad requerida. La relacién de flujos entre los
trenes principales de dsmosis inversa y biofiltracién deberd asegurar la calidad del
agua potable relativa a la concentracion de SDT y N-NH4* principaimente bajo un
riguroso balances de materiales.

6) Se requiere experimentar con otras tecnologias de membranas tales como
microfiltracién, ultrafittracién y nanofiltracion las cuales pueden reducir unicamente la
dureza total det agua evitando la desmineralizacion y el tratamiento quimico, bajo este
esquema se puede proponer un solo tren de tratamiento complementado con las
operaciones de adsorcién en carbon activado, biofiltracion, ozonacién y desinfeccion
final.
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7} Se requiere llevar a cabo mayor trabajo de investigacion scbre la formacién de los
productos de oxidacién de compuestos organicos en el tratamiento con 0zono y sus
efectos en la salud.

8) La prueba tradicional de DBO no es lo bastante sensitiva a bajas concentraciones de
carb6n como un indicador de la cantidad de materia organica biodegradable, en su
lugar recientemente se ha propuesto el concepto de carbono organico facilmente
asimilable (AOC por sus siglas_ en ingles} como el indicador de la fraccién del TOC que
es faciimente bicdegradable, por lo tanto se debera incluir en la caracterizacion del
agua el AOC y el TOC.

9) Los tratamientes biologicos no han sido usado en los E.U.A y su experiencia en este
campo es limitada, por lo tanto cualquier recomendacion de institutos, sociedades o
agencias gubemamentales estadounidenses sobre la posibilidad de repotabilizar el
agua residual deberd ser analizado tomando puntos de vista aftemativos.

10} La mayoria de los contaminantes orgénicos solubies son pobremente removidos por
tos tratamientos de agua convencionales y permanecen en el producto final, por otra
parte los procesos biolégicos son una altemativa potencial al relativamente costoso y
en algunos casos poco efectivq tratamiento fisico-quimico para la remocién de
contaminantes organicos, compuestos de nitrégeno, hierro y manganeso.

11) La bioxidacién de materia organica y N-amoniacal disminuye el desarrollo de
microorganismos en los sistemas de distribucion y la formacién de productos
secundarios precursores en la desinfeccion.

12) Se requieren estudios de cinética de las reacciones bioldgicas que se llevan a cabo
para determinar las concentraciones minimas de sustrato necesario para mantenerla
operacién de los bioreactores. Se requiere mas trabajo experimental para entender ios
procesos de biodegradacién de compuestos organicos sintéticos y naturales en el
rango de bajas concentraciones encontradas en el tratamiento de repotabilizacién de

agua residual.
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8) Se requiere incluir en los estudios de factibilidad técnico - econémica, las estrategias
para minimizar la produccién de comrientes liquidas de desecho, asi como el

tratamiento y disposicién de los lodos quimicos y organicos generados en {a planta.
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Fig. 8-3 ALTERNATIVA No.2
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Tabla 8-1 Funcionamiento cualitativo de los procesos de tratamiento avanzado

Categoria Precipifacion  Ceagulacion  Filtracién (a)  Desgasificacion  Biofittracion en  Cloracion al | Microfitracion/ | Nanofilfracion | GOsmosie Carbén  Desinfeccidn
concaly ¥ de ameniaco (b) lechos punto de uttrafitracién inversa (¢}  activado quimica (d)
recarbonatacion Clanficacidn sumergidos(e) quiebre granutar (¢)

sDT P o P P P P P G G-E P P
Amonace P P P G E E ND ND G P P
Nitratos P P P 4 E P P G G P P
Dureza total G-£ P P P P P P <] E P P
coT F F P F G-E P P E G-E F-E P
Trazas de
metales pesados F-G F-G P P P P P G G-E PG P
Sulfatos P P P P P P L4 <] E P P
Cloruros P P P P P P P F E P P
Sdtidas
suspendidos G G G-E P G-E P E E E F 2
Patégenos £ G E P 4 E <] E E F E
Notas

a Filtracion siguiendo a la preciptacion quimica con cal

b Desgasificacidn de amoniaco siguienda & la precipitacidn quimica con cal

¢ Gamonis inversa y casbién activado granular siguiendo a (a pracipitacion quimica y fittracisn

d Desinleccin con clora libre, clora combinade, ozono o dioxido da cloro

e La biefittracién en lechos sumergiics empacados comprends la nitrificacion y denitrificacidn bioldgica para llevar &) N-NH3 y N-Orgdnico a N2 gaseoso.

Significado de los simbolos.
P = Pobre remocion (0% a 30%)
F = Mala remocidn, (30% a 60%)
G = Buena remocién, (80% a 90%)
E = Excelente remocién, (90% a 100%)
ND = Rernocién no determinada
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Tabla 8-2 Procesos alternativos de tratamiento avanzado

Nanofittacidn
Ultrafiitracion
Desinfeccién quimica

Categoria Contaminante Proceso Eficiencia de
Alternativos remocidén tipica
%
SDT SDT Osmosis inversa 90
Microfiitracion 10
INanofiltracidn 70
Precip.con cal y filtracién 10
Dureza Dureza (Cae & Mg) [Precip.con cal y filtracién 30
como CaCO3 |Nanofiltracién 80
Qsmaosis inversa 95
Nitrégeno | N-NMH4,N-NO3 N-O COsmosis inversa 80
N-NH4,N-NO3,N-O |Nanofiltracion 50
N-NH3,NTK Biofiltracion a5
N-NH3 Desgasificacién 85
N-NH4, N-NO3  [Intercambio ionico a5
N-NH3, NTK Cloracion "Breakpoint” 90
Fosoforo PO4 Precipitacion quimica 80
Osmosis inversa 90
Detergentes SAAM Espumacion 75
Carbén Activado{GAC) 80
Oxidacién {ozono) 95
Qzono-GAC 89
Trazas de Aluminio Csmosis inversa 80
Metales Arsénico Nanofiltracidn 85
Bario Precipitacién con cal 80
Boro
Cadmio
Cromo
Fideor
Plomo
Mercurio
Selenio
Plata
Cloruras Cl Osmosis inversa 80
Sulfatos S04 Osmosis inversa a0
Cl Nanofiltracién 30
SC4 Nanofiltracion 60
Sdlidos Térbidez Filtracién directa 90
suspendidos Uitrafiltracion 5
Microfiltracién 95
Nanofiltracién 25
Osmosis nversa 95
Precip. con cal y fittracién 90
Orgénicos CcoT Osmosis inversa 90
Nanofittracion 80
Microfiltracién 20
GAC 75
Ozono-GAC >75
Precip.con cal y fittracion 25
Patégenos Celiformes Precipitacin con cal 99.99
Virus COsmosis inversa
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TABLA 8-3 CUADRO DE CALCULO PARA ESTIMACION DE COSTOS
Capacidad de produccién anual de disefic Q m3

Factor de ptanta _ _Producoionactunl _
Capacidaddodizeno

INVERSION FIJA
Costos directos de capital Simbolo _ ivalor
1. Equipo basico (precio de compra, L. AB.} $
2. Instalacién de equipo basico )
Costo de equipo instalado a=1+2 |§
3. Tuberia (instalada) L
4. Equipo eléctrico y materiales {instalado) S,
5. Instrumentacion $
6. Preparacion del sitio $
7. Oficinas, laboratorio, almacén etc. $
Subtotal costas directos A=1+.+7 |$
Costos indirectos de capital
6. Ingenieria $_
7. Construccion $
8. Contingencias $
9. Costos de arranque §
Subtotal costos indirectos de capital B=6+..+9 |4
Costo total de capital depreciable C=A+B
Otros costos de capital (no depreciable)
10, Temeno $
11. Capital de trabajo $
Total otros costos de capital D =10+
Gran total de costos de capital E=C+D
COSTOS ANUALES

Costos de operacién y mantenimiento {O&M)
12. Sueldos y salarios

13. Costo de productas quimicos
14. Materiales y suministros para mantenimiento
15. Remplazamientos (membranas, cartuchos, carb6n activado, elc.)

16. Combustibles

IMHU"M'MOQ

17. Enengia eléctrica

Total costos &nuales de O&M F=12+..4+17
Otros costos anuales
18. Impuestos

19. Seguros

Total otros costos anuales G=18+.,+19
Inverslén fila anualizada
Tasa de interés i %
Tiempo de vida de la planta n afios
Factor de recuperacién de capital i1+1)"

&9

CFR=———=
+0"-1 %

Cargos fijos anuales H=E x CFR
COSTOS TOTALES ANUALES I =F+G+H

COSTOS UNITARIOS DE PRODUCCION

" QO xFactordeplanta m- .‘ :
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