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RESUMEN

Los reactores de lecho mévil (RLM) han demostrado ser un sistema eficiente para el tratamiento
de aguas residuales. En México no se han reportado estudios con RLM, y dada la necesidad de
tratar las aguas residuales es necesario buscar alternativas eficientes. La principal caracteristica
de los RLM es que en ellos se forma una biopelicula adherida a un medio de soporte en
suspensién, en un reactor totalmente mezclado. La eficiencia de los RLM depende de las

caracteristicas del medio de soporte y de la concentracién de biomasa.

Este trabajo se realizé en un reactor piloto. El objetivo del estudio fue analizar el comportamiento
de un reactor continuo de lecho mévil alimentado con aguas residuales municipales, usando un
nuevo material de soporte de biopeliculas. El medio seleccionado fue un poliducto de plastico
corrugado, accesible y de bajo costo. Se analizé su desempefio considerando su resistencia
mecénica y la formacién de la biopelicula. Se observé el comportamiento del reactor bajo seis
cargas orgénicas 2.8, 6.9, 12.3, 15.8, 21.6 y 43.3 gDQO/mZ'd, analizando la degradacion de materia

organica, la generacion de sélidos, el crecimiento de la biopelicula y la remocion de nitrégeno y

fosforo.

El sistema demostré ser eficiente en la degradacion de materia organica; se lograron eficiencias
de remocién de 56 a 81 % de la DQOy, con concentraciones en el efluente entre 25 y 83 mgpqo/l
y una tasa maxima de degradacién de sustrato de 52 gDQO/mZ'd. El material de soporte permitié la
adherencia de los microorganismos y el mezclado homogeneo sin sufrir desgaste i
deformaciones, dlcanzando una densidad de éarea superficial colonizada de 490 m*/m’. Se
observaron dos tipos de crecimiento de la biopelicula. El primero con filamentos cuyas
longitudes variaron de 0.3 mm en la parte externa hasta 2 mm en la parte interna. El segundo tipo
ocurri6 con la CO mas baja; en éste se formaron protuberancias adheridas por la parte externa del
medio de soporte en forma de mechones que alcanzaron los 12 mm de longitud. Finalmente, el
comportamiento de la produccion de nitratos y la remocién de amonio y fosforo no permitieron

reconocer una tendencia con respecto a la carga organica.
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1. INTRODUCCION

Mucho se ha avanzado en la investigacion y el desarrollo de nuevos sistemas de tratamiento de
aguas residuales. Sin embargo sigue siendo latente la carencia de infraestructura de saneamiento

en muchos paises del mundo y México no es la excepcion.

Esto ha ocasionado una constante busqueda por mejorar los procesos de tratamiento de agua
residual y crear sistemas mas eficientes y econdmicos. Asi surgen a finales de los afios setenta los
reactores de lecho mévil (RLM) con el objetivo de incrementar la concentracién de biomasa y de

obtener un sistema de operacion estable.

En 1980 nace el proceso Linpor y en 1984 se empled por primera vez en Freising, Alemania
(Morper y Wildmoser, 1990). Diez afios mas tarde fue creado el sistema Kaldnes en Noruega y
en 1990 se disefi6 la primera planta con este proceso en Steinsholt (Rusten et a/, 1997). Estos han
sido los dos sistemas de lecho mdvil mas estudiados, pero también los han probado en Francia,
Holanda, Estados Unidos, Japén, Bulgaria (Lazarova y Manem, 1994) e Italia (Andreottola et a/,
1999).

La caracteristica principal de los RLM es que en ellos se forma una biopelicula adherida a un
medio de soporté que se encuentra en suspension, en un reactor totalmente mezclado, donde el
movimiento es producido por la aireacién o por agitacién mecinica del agua residual. Los
microorganismos se distribuyen en todo el reactor siguiendo la trayectoria de flujo del agua. Esta
combinacién permite eliminar la recirculacién e incrementar la concentracién de biomasa activa
(Odegaard et al, 1994), facilita el transporte de nutrientes del agua a los microorganismos
(Lazarova y Manem, 1994), mejora la remocién de materia organica y la sedimentacién de los
lodos producidos (Tyagi y Vembu, 1990), dando como resultado un sistema estable, eficiente,
compacto y econdmico con bajas tasas de produccion de lodos (Iwai et a/, 1990) y bajo consumo

de energia (Chaudhry y Beg, 1998).
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Uno de los principales factores de los que depende la eficiencia de estos sistemas es del medio de
soporte. Recientemente se han disefiado nuevos reactores de este tipo con algunas variantes en su
configuracion y en los materiales del medio de soporte (Nicolella et a/, 2000). Los materiales que
han empleado son los siguientes: arena y carbén activado en Gran Bretafia y E.U,, arena en
Alemania y E.U., arena baséltica en Holanda, antraceno en Japén, poliuretano en cubos en
Estados Unidos y en Alemania para el proceso Linpor, polietileno en Noruega y Francia,
polietilen - tereftalato en cubos para el proceso Captor en Alemania, poliestireno expandido en
Bulgaria, poliestireno en cristales en Francia, (Lazarova y Manem, 1994) y polipropileno en Italia

{Andreottola et al, 1999).

En México no se habia trabajado con RLM y dada la necesidad de dar tratamiento a las aguas
residuales y las condiciones socioeconémicas del pais resulta muy importante generar nuevas

alternativas para dar solucion al problema del agua residual.

Por lo anterior surge la idea de probar un material de soporte fabricado en el pais, con alta
densidad de 4rea superficial y bajo costo en un RLM, ya que sus costos de inversion son
comparativamente bajos y puede ser un sistema de facil operacion. Se decidio usar un poliducto
corrugado de polipropileno con un didmetro de */s” y una densidad de 0.94 g/cm’ en un reactor

continuo.

Asi, este Proyecto se constituye como el primer estudio de un RLM en México abriendo la
posibilidad de que este sistema pueda ser empleado en un futuro préximo. El objetivo general y

los alcances planteados son los siguientes:

1.1. OBJETIVO GENERAL

e Analizar el comportamiento de un reactor continuo de lecho movil para tratar aguas

residuales municipales, usando un nuevo material de soporte de biopeliculas.
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1.2. ALCANCES

 Construir y operar un reactor continuo de lecho mévil, a nivel piloto, que pueda operar bajo

diferentes condiciones de trabajo para tratar aguas residuales.
» Seleccionar un material de soporte de la biopelicula de fabricacion nacional y de bajo costo.

«  Analizar el desempefio del material seleccionado como medio de soporte durante la operacién

del RLM considerando la formacién de la biopelicula y su resistencia mecanica.
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2. ANTECEDENTES

Dentro de los sistemas-de tratamiento por medio de biopeliculas se encuentran los biodiscos, los
reactores de lecho fijo y los reactores de lecho moévil. Estos tltimos han cobrado mayor
importancia recientemente y se ha estudiado su operacién bajo distintas condiciones de trabajo.
Los reactores de lecho mévil son sistemas hibridos en los que la biopelicula crece sobre un medio

de soporte en movimiento.

Una biopelicula puede ser definida como una estructura compleja y coherente de células y
productos celulares como polimeros extracelulares (Characklis y Marshall, 1990). Las
biopeliculas que crecen en ambientes acuosos son generalmente estructuras heterogéneas que
consisten en agregados celulares separados por algunos vacios y canales intersticiales, que crecen

sobre una matriz de polimeros extraclelulares (de Beer y Stoodley, 1995).

Los sistemas para tratamiento biolégico de aguas residuales por medio de biopeliculas son
procesos en los cuales crecen poblaciones mixtas de microorganismos en las que predominan las
bacterias heterétrofas. Estos microorganismos se adhieren a un medio fisico que sirve como
soporte para el crecimiento de la biopelicula. Estan en contacto directo con el agua, de donde
toman los elementos necesarios para su desarrollo: macronutrientes, micronutrientes y elementos
traza. Estos elementos entran a la biopelicula por medio de varios procesos, principalmente por
difusién molecular. Una vez en el interior de la biopelicula, las bacterias son capaces de
metabolizar los nutrientes para su desarrollo. Si los nutrientes no se encuentran disueltos,
entonces las bacterias los pueden solubilizar por medio de enzimas extracelulares. Por otro lado,
los microorganismos excretan los residuos del metabolismo, mismos que son transferidos

posteriormente a la fase liquida.

Comunmente se ha considerado que en los procesos de biomasa adherida, una pelicula profunda
y bien desarrollada comprende capas aerobias, anéxicas y anaerobias. Estas capas van de la
superficie al fondo de la biopelicula donde las bacterias facultativas y anaerobias transforman la

biomasa en acidos volatiles y gases como CHy, CO3, Hz y N,. Paralelamente se encuentran en el
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medio algunos microorganismos de niveles troficos superiores (Protozoarios y Metazoarios) que
consumen parte de la biopelicula. Esto da como resultado una menor produccién de lodos que en

el caso de un sistema de lodos activados (Wang et al, 1992). -
2.1. TRANSFORMACION BIOQUIMICA DE LOS NUTRIENTES

Es importante conocer el metabolismo de los microorganismos responsables de la degradacion de
los contaminantes de las aguas residuales para poder comprender las reacciones por medio de las
cuales los eliminan. Los microorganismos toman del ambiente las macromoléculas que contienen
los elementos necesarios para su desarrollo. La degradacion de estas substancias quimicas
complejas y la formacién de compuestos mas sencillos, se llama catabolismo. Durante el
catabolismo se acumula energia en forma de ATP que posteriormente es utilizada en el
anabolismo. El anabolismo es un proceso en el que los microorganismos sintetizan los
componentes celulares necesarios para su crecimiento a partir de los productos intermedios
generados en el catabolismo, utilizando la energia acumulada previamente. El metabolismo es el

resultado colectivo de reacciones anabdlicas y catabdlicas (Brock y Madigan, 1993).

Los microorganismos también requieren energia, la cual pueden obtener de distintas fuentes. Los
organismos fotétrofos la obtienen a partir de la luz. Los quimidtrofos a partir de reacciones de
oxido-reduccion. El carbono puede ser utilizado en forma de carbono orgénico (heterétrofos) o de
di6xido de carbono (autétrofos). En el caso de los sistemas de tratamiento bioldgico

principalmente se encuentran microorganismos quimioheterétrofos.
2.1.1. Eliminacién del material carbonoso

Los microorganismos son los encargados de degradar los contaminantes de las aguas residuales.
Estos contaminantes son una mezcla compleja de diversos elementos de los cuales el mas
abundante es el carbono, principal componente de la materia organica. Las aguas residuales
municipales presentan generalmente materia organica facilmente biodegradable. Aunque el

comportamiento de un consorcio de microorganismos depende de su afinidad con la mezcla de
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sustratos, el consumo de sustrato es funcidon de la cantidad de microorganismos y de la

concentracion de sustrato (Chaudhry y Beg, 1998).

La biodegradabilidad de la materia organica estd relacionada con el tamafio de las particulas: a
menor tamafio, mas rapida es su biodegradacion. La actividad enzimatica estd directamente
relacionada con el area superficial disponible que es mayor en cuanto menores son las particulas
(Gonzalez-Oliveros, 2000). Las particulas mas pequeilas penetran rapidamente las membranas
bacterianas mientras que las de mayor tamafio requieren ser hidrolizadas antes de poder ser
utilizados en el metabolismo microbiano. Es por esto, que la hidrélisis juega un papel muy

importante en la degradacidén de la matenia organica.

La cinética de degradacion de la materia organica de los sistemas de biopelicula aerobia
sumergida puede ser descrita por ¢l modelo de Stover-Kincannon (Gonzalez-Martinez et al,
2000). En los modelos cinéticos se debe utilizar la concentracién de materia organica soluble
biodegradable (Rusten et a/, 1992). En la remocion de la materia organica, tanto el oxigeno
disuelto como la materia organica pueden ser el sustrato limitante (Rusten et a/, 1992). Aunque
Iwai y Kitao (1994) consideran que la hidrélisis puede ser el paso limitante en la remocion de

sustratos coloidales o suspendidos en los procesos de biopelicula.

Las tasas de remocidn son proporcionales a la carga organica. La Carga Organica (CO) es la
cantidad de alimento que se les proporciona a los microorganismos por unidad de tiempo. Es un
pardmetro que modifica directamente la estructura de la biopelicula y el tipo de microorganismos

que la forman. La CO se puede expresar asi:

CO = Q- So
A

Donde:

CO - Carga orgénica (gpgo /m*-d)
Q - Caudal de alimentacién (m*-d)
So - Concentracién de sustrato (gpgo/m*d)
A - Area de crecimiento de los microorganismos (m?)




|
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La remocion de la materia orgénica depende de procesos fisicos y bioquimicos. Las particulas
suspendidas pueden ser removidas por adsorcion. Esta accién es meramente fisica y no depende
de la temperatura (Pastorelli et al, 1997; Pastorelli et al 1997a). La remoci6n de la materia
orginica soluble es un proceso bioquimico, donde las tasas de remocién observadas se
incrementan al aumentar la temperatura. Esta es la suma de la remocién de la materia organica
soluble del influente y la remocién de la materia orgénica coloidal hidrolizada en el reactor
(Pastorelli et al, 1997). Sin embargo, atin no se sabe si las particulas suspendidas son hidrolizadas
en el liquido o en la superficie de la biopelicula (Rohold y Harremoés, 1993; Larsen y

Harremoés, 1994).
2.1.2. Eliminacién biolégica del nitrégeno

El nitrégeno es considerado como uno de los principales contaminantes en las aguas residuales
porque favorece la eutroficacién de los cuerpos receptores de agua. Es por esto, que actualmente
se busca que los sistemas de tratamiento ayuden a eliminar este tipo de compuestos. El nitrogeno
se puede presentar en forma de amonio molecular, ion amonio, en compuestos organicos
solubles, materia organica en suspension o bien como nitritos y nitratos. Las etapas en la
eliminacién del nitrégeno son nitrificacién y desnitrificacién. La nitrificacion consiste en la
oxidacién biolégica del amonio hasta transformarlo en nitratos. La desnitrificacion es el proceso
de eliminacién de nitrégeno por medio de la reduccién bioquimica de los nitratos a gas nitrégeno

en ausencia de oxigeno disuelto (Surampalli et af, 1997).

Los géneros de las bacterias responsables de la oxidacién biolégica de los compuestos de
nitrégeno son Nitrosomonas y Nitrobacter que son aerobias estrictas, sin embargo pueden resistir

periodos relativamente largos en ausencia de oxigeno.

La nitrificacién puede ser afectada por la temperatura, el pH, la penetracién de oxigeno en la
biopelicula, la relacién C/N y el TRC (Rusten y Eliassen, 1993). La temperatura de nitrificacién
usualmente se reporta en un intervalo de 4° a 50° C con un éptimo de 30° a 36° C (Barnes y Bliss,

1983). E1 pH éptimo es de 7.5 a 9, abajo de 7 y arriba de 9.8 la nitrificacién disminuye en un 50%
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(Surampalli ef a/, 1997). Al disminuir la relacién C/N se incrementa la nitrificacién, sin embargo
este disefio no resuita costeable para plantas de tratamiento de agua residual doméstica
(Surampalli et al, 1997). La “actividad de las bacterias nitrificantes puede ser inhibida por
sustancias téxicas, dependiendo de la concentracitn de la sustancia y del tiempo de exposicion.
Otros factores que puede afectar la nitrificacién son la turbulencia y la facilidad de adherencia de
las bacterias al medio de soporte. Las bacterias nitrificantes son microorganismos
quimioautétrofos con velocidades de crecimiento inferiores a los organismos heterétrofos por lo
tanto se debe asegurar un tiempo de retencion celular suficientemente largo para permitir la
permanencia de estos microorganismos, sin que se presente un proceso de “lavado” (Characklis y

Marshall, 1990).

Ademas de las condiciones de operacion, las tasas de nitrificacidén van incrementandose y se
estabilizan hasta después de un afio de operacion de un reactor (Boller et al, 1986). Rusten et a/
(1995) encontraron que las tazas maximas de nitrificacién se alcanzan en biopeliculas maduras
(después de 116 dias de iniciada Ia nitrificacion), las biopeliculas jovenes s6lo llegan a un 50 %

de las tasas maximas.

Las bacterias desnitrificantes son heterdtrofas y utilizan el oxigeno de los nitratos como receptor
de electrones (Helmer y Kunst, 1997). Entre ellas estan los géneros Pseudomonas, Micrococcus,

Achromobacter y Bacillus (Surampalli et af, 1997).

La desnitrificacién ocurre en un intervalo de temperatura de 10 a 30 °C. El intervalo 6ptimo de
pH es de 6.5 a 8 y la desnitrificacidn se reduce cuando se tienen valores menores que 6 y mayores
que 9. Las concentraciones de oxigeno disuelto mayores que 1 mg/l también inhiben la
desnitrificacién (Surampalli et a/, 1997). Un pardmetro clave en la desnitrificacion es la relacion
C/N. Se deben tener relaciones con un valor minimo de 3 gpgo/gn-nos para garantizar una buena

desnitrificacién en reactores anoxicos (Rusten et al, 1994).

Se ha encontrado evidencia de nitrificacién y desnitrificacion simuitinea en RLM (Rusten y

Eliassen, 1993). La explicaci6n fisica de este fendmeno es que se forman microzonas andxicas en
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la parte interna de la biopelicula, permitiendo que los heterdtrofos desnitnfiquen (Helmer y
Kunst, 1997). También Garzén-Zifiga y Gonzalez-Martinez, (1996) reportan que observaron

nitrificacién y desnitrificacion simultdnea durante la fase aerobia de un reactor de biopelicula.
2.1.3. Eliminacién biologica del fosforo

Otro de los contaminantes importantes, presentes en las aguas residuales es el fésforo. Este se
presenta en forma de ortofosfatos, polifosfatos o como fésforo organico. Segin Wang et al
(1998) en los sistemas aerobio-andxicos no se tiene un compartimento en el que se desarrollen
bacterias (quimioheterétrofas) acumuladoras de fosfato porque no existen las condiciones
anaerobias—aerobias necesarias para su crecimiento. Sin embargo, en los procesos biolégicos de
tratamiento secundario convencionales hay una remocion parcial de fosforo durante la remocién
de carbono, ya que los microorganismos requieren este elemento para la sintesis de biomasa
(Surampalli et al, 1997). La biopelicula toma los fosfatos y los fosforila, lo que disminuye el
contenido de orto-fosfatos y aumenta los polifosfatos en la biopelicula en condiciones aerobias.
En condiciones andxicas el fésforo inorganico también es convertido en polifosfatos con los

nitratos como fuente de oxigeno (Wang et a/, 1998).
2.2. PROPIEDADES FiSICAS DE LA BIOPELICULA

Las propiedades fisicas definen la forma y la estabilidad mecdnica de la biopelicula. Una
caracteristica de este tipo de reactores es que la biopelicula presenta una tendencia a cambiar de
densidad, espesor y forma de acuerdo con las condiciones de operacion (Nicolella ez al, 2000).
Esto afecta la transferencia de masa, el proceso de desprendimiento (Stoodley et al, 1999) y las
caracteristicas hidrodindmicas del reactor. Ademas, la estructura de la biopelicula puede ser
alterada por la incorporacién de nuevas especies a la poblacién de la biopelicuia o viceversa, esto
a su vez afecta la rapidez y la profundidad de transporte de masa puesto que ambas son altamente
dependientes de la morfologia de la superficie y de la estructura interna de la biopelicula (Okabe

et al, 1998).
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Por esto es conveniente conocer las propiedades fisicas de la biopelicula y asi definir las
condiciones de operacion mdas favorables para un biorreactor. Las propiedades fisicas que mas
influyen en la cinética de degradacién son el espesor, la densidad, la geometria y la porosidad.
Estas son las que se abordan en el presente capitulo, ademés de la influencia de las condiciones

hidrodindmicas.
2.2.1. Influencia de las condiciones hidrodinamicas

Las condiciones de flujo en el reactor modifican las propiedades fisicas de la biopelicula, por
consiguiente afectan su estabilidad y el transporte de masa. Si se tienen altas velocidades de flujo
(con una misma concentracion de sustrato), se van a tener biopeliculas delgadas y compactas
(Picioreanu et al, 2000; Vieira et al, 1993). Al incrementar el nimero de Reynolds, aumenta la
densidad de la biopelicula (Wiasche et al, 1999; Rasmussen y Lewandowski, 1998), la rigidez y la
estabilidad mecéanica, dando como resultado mayor resistencia al desprendimiento (Rasmussen y
Lewandowski, 1998). Esto se puede interpretar como una respuesta biolégica en la que las
bacterias refuerzan la matriz extracelular para protegerse de las agresivas condiciones
hidrodinamicas (Wijeyekoon et al, 1999). Como consecuencia se tiene un incremento en la
resistencia a la difusion (Vieira et al, 1993; Cassey et al, 2000) y disminuciones en la

transferencia de masa y en la tasa de reaccion (Cassey et al, 2000).

Por otro lado, si se tienen velocidades bajas se favorece la formacion de biopeliculas gruesas.
Estas tienen mayor cantidad de biomasa activa, concentrada en las capas exteriores, que
consumen grandes cantidades de sustrato (Melo y Vieira, 1999). Sin embargo son menos
resistentes, por lo tanto sus capas superficiales pueden ser removidas facilmente por las fuerzas
cortantes del flujo de agua. Esto significa que la mayor parte de la biomasa activa puede ser
lavada durante el proceso de desprendimiento. A pesar de esto parecen ser menos susceptibies a
la carencia de sustrato en ciertos periodos (Melo y Vieira, 1999). Asi pues se recomienda buscar

un balance entre la estabilidad fisica y la actividad bioldgica (Melo y Vieira, 1999).
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2.2.2. Espesor

i

En los reactores de biopelicula, el control del espesor es reconocido como uno de los parametros
de control mas importantes en el desempefio y de la eficiencia del proceso ya que puede ser un

factor limitante en la capacidad de operacién (Lazarova y Manem, 1994; Nikov et al, 1999). Sin

" embargo, el control del espesor de la biopelicula es dificil (Nicolella et al, 2000} y resulta un

factor critico en la optimizacidn de este tipo de sistemnas (Cassey et al, 2000).

Las condiciones de flujo constituyen un parametro que influye en el espesor. Para una misma
carga organica, al incrementar el nimero de Reynolds disminuye el espesor de la biopelicula
debido al incremento de las fuerzas (Wische et al, 1999; Stoodley et al, 1999). Por otro lado se
ha visto que en biopeliculas que crecieron en flujo laminar el espesor sera significativamente
mayor cuando se tienen cargas organicas altas; mientras que en flujo turbulento el espesor de la
biopelicula no se modifica significativamente al variar la carga organica (Wische et al, 1999).
Esto significa que en flujo laminar la carga organica va a influir mds en el espesor de la

biopelicula, mientras que en flujo turbulento influira mds el nimero de Reynolds.

Una pelicula delgada, activa y estable, ofrece més ventajas para el tratamiento del agua residual,
ya que permite un mejor intercambio de nutrientes (Lazarova y Manem, 1994; Larsen y
Harremoes, 1994). Sin embargo, las biopeliculas profundas permitirian llevar a cabo una
combinacién de metabolismos aerobio y anaerobio que podrian darle una mayor eficiencia al
sistemna. El espesor de la biopelicula es uno de los pardmetros que controla la forma y los perfiles
de difusién (Beyenal y Lewandowsky, 2000). Generalmente el espesor de las biopeliculas puede

variar de algunos micrones a mas de 1 mm (Tyagi y Vembu, 1990).

Asi, se pueden distinguir dos tipos de bacterias a distintas profundidades en una biopelicula las
activas y las inactivas. Las primeras son aquellas que se encuentran en la parte superior y pueden
obtener los nutrientes que requieren por difusién (Garzén-Ziiliga y Gonzalez-Martinez, 1996).
Segiin Tyagi y Vembu (1990} la capa metabélicamente activa tiene un espesor de 50 - 200 pm.

Las bacterias inactivas se encuentran en la capa mas profunda de la biopelicula y son las

11



Julin C. Orantes A.

responsables del grosor (Moreau et al, 1994). Sin embargo, se considera que en las capas
profundas también hay actividad metabdlica, ya que se presentan procesos de fermentacion acida,
oxidacién de la materia organica y reduccién de los iones nitrito y nitrato formados en la capa

aerobia (Garzén-Zifiiga y Gonzélez-Martinez, 1996).
2.2.3. Densidad

La densidad de la biopelicula estara en funcion de la densidad de las células, los exopolimeros, el

sustrato, la cantidad de agua y los productos residuales (Wood y Whitaker, 1999).

Las biopeliculas no tienen caracteristicas fisicas uniformes. Al analizar su estructura en secciones
horizontales, se observé que tienen mayor densidad en la parte profunda (Okabe et al, 1998). La
densidad es mayor cuando se tienen CO més bajas (Wische et al, 1999). La densidad también se
incrementa al aumentar el numero de Reynolds en la fase liquida (Wasche et al, 1999). Por otro
lado el crecimiento bioldgico modifica las caracteristicas de mezclado, debido a que la biomasa
tiene una densidad mayor a la del medio de soporte (Nicolella et a/, 2000). La densidad de la

biopelicula puede variar de 30 a 100 mg/cm’ (Tyagi y Vembu, 1990).
2.2.4. Geometria

Tradicionalmente se pensaba que las biopeliculas eran estructuras planas, homogéneas e
independientes del ambiente complejo y dinamico en el cual crecen. También se pensaba que la
difusion era el mecanismo predominante en el transporte de masa y que los perfiles de sustrato y
la profundidad de penetracién estaban basadas tunicamente en el espesor de la biopelicula sin
importar la microestructura interna. Recientemente se ha visto que existe una considerable

heterogeneidad estructural relacionada con la profundidad (Wijeyekoon et al, 1999).

De acuerdo con lo que se ha encontrado con el microscopio confocal laser de barrido (CSLM por
sus siglas en inglés, Confocal Scanning Laser Microscopy), el concepto modemo de biopelicula

es el de columnas discretas formadas por mezclas de especies de bacterias embebidas en una

12
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matriz de polimeros rodeadas de canales altamente permeables (De Beer ef al, 1994; Lawrence et
al, 1991). Las biopeliculas estin formadas por una red de biomasa filamentosa, que 2 menudo
presenta forma de panal, misnzla que ayuda al transporte de masa y que ademads la vuelve mas
resistente a las fuerzas cortantes ocasionadas por el flujo del agua (Okabe et al, 1998). Sin
embargo, actualmente sigue causando controversia si todas las biopeliculas, incluso las mas
compactas formadas bajo condiciones turbulentas, presentan esa estructura con muchos canales,

especialmente en los casos de las biopeliculas viejas (Melo y Vieira, 1999).

La estructura de la biopelicula, a su vez influye en los mecanismos y velocidad de transporte en
el interior de la biopelicula (Beyenal y Lewandowski, 2000; Stoodley et al, 1999). En cinéticas
limitadas por la concentracién de sustrato, por ejemplo, se formardn biopeliculas lisas, en las que

decrece la rugosidad después de cubrirse la superficie del medio de soporte (Picioreanu et al,

2000).

Cuando hay suficiente sustrato, las bacterias crecen en colonias circulares y la biomasa se
expande en todas direcciones, este régimen se podria llamar de expansién isotropica de la
biopelicula (Picioreanu et al, 2000). Conforme crece la biopelicula pueden ocurrir dos cosas: si el
sustrato no esta limitado, las colonias creceran hasta formar una biopelicula continua, pero s1 hay
carencia de sustrato, el crecimiento de la biopelicula serd preferencialmente perpendicular a la

superficie del medio de soporte y las colonias creceran con forma filamentosa (Picioreanu et al,

2000).
2.2.5. Porosidad

La porosidad indica la irregularidad volumétrica de la estructura de la biopelicula (Picioreanu et
al, 2000). Al analizar la estructura de la biopelicula en secciones verticales, se ha observado
claramente que existen canales de agua que conectan la parte profunda con la fase liquida. Por
otro lado se ha visto que una misma biopelicula, después de tres semanas, se vuelve mas densa y
algunos espacios intersticiales se van llenando, sin embargo siguen existiendo aberturas hasta el

fondo de la biopelicula (Okabe et al, 1998). La porosidad decrece durante el periodo de
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expansion isotrépica (Picioreanu ef al, 2000). La porosidad varia de 84-93% en las capas

superficiales a 67-68% en las capas mds profundas de la biopelicula (Bishop, 1997).

2.3. TRANSPORTE DE MASA

Los reactores de lecho mévil pueden ser clasificados como reactores de tres fases: solida, liquida
y gaseosa. Los coeficientes de transferencia de masa (gas-liquido, liquido-sélido) y los
parametros cinéticos son importantes en el disefio de este tipo de reactores (Nicolella et al, 2000),
ya que van a controlar las transformaciones que llevan a cabo los microorganismos (Okabe et al,

1998). Estos fenémenos estin estrechamente relacionados con la estructura de la biopelicula.

En un sistema de biopelicula hay un flujo de particulas y compuestos disueltos que viajan de la
fase liquida hacia el interior, debido a los procesos de difusién y conveccion (Bishop, 1997). La
profundidad de penetracion del sustrato depende principalmente de la porosidad de la biopelicula,
la concentracién del sustrato en el liquido, la transferencia de masa en la interfase biopelicula-
liquido v la rapidez de reaccién en la biopelicula (Nicolella et al, 2000). En la biomasa, la
difusién es el modo predominante de transporte de masa (de Beer y Stoodley, 1995), mientras
que en los canales internos de la estructura de la biopelicula, se ha demostrado claramente que
existe un flujo convectivo (de Beer er al, 1994; Stewart, 1998; Bishop, 1997), que facilita

significativamente el transporte de sustrato (Okabe et al, 1998).

La difusién depende del tipo de soluto y de la densidad de la biopelicula. Stewart (1998) hace una
distincién de tres categorias fisicoquimicas de solutos en orden descendente de permeabilidad
efectiva de difusion. Asi los solutos con mayor difusion son los iones inorganicos, posteriormente
los solutos no polares con peso molecular menor o igual que 44 g'mol’l y los de menor difusion
son los solutos organicos con peso molecular mayor que 44 g'mol™. Con velocidades bajas de
crecimiento, la difusién efectiva relativa es casi constante a distintas profundidades y, con altas
velocidades de crecimiento la difusién decrece con la profundidad. Por otro lado, al incrementar
la velocidad de crecimiento disminuyen los coeficientes de difusién mientras que al incrementar

la concentracién de la materia organica la difusién también aumenta. Los perfiles de difusién son
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mis afectados por la concentracién de materia organica que por la velocidad de flujo (Beyenal y
Lewandowski, 2000).

Para que las poblaciones de la biopelicula sean capaces de aprovechar como sustrato los
nutrientes presentes en el agua residual, tanto el sustrato como el oxigeno, deberan atravesar la
capa liquida adherida a la superficie de baja turbulencia y, por lo tanto, de baja transferencia y
difundirse hacia el interior de la biopelicula. Esto se logra gracias al gradiente de concentraciones
entre el interior y el exterior de la biopelicula. Rasmussen y Lewandowski (1998) encontraron
que hay transporte convectivo de masa cerca de la interfase entre la biopelicula y la capa liquida.
La difusién puede controlar la rapidez de la reacciéon (Rusten et al, 1992). Hem et al (1994)

también afirman que la difusién en la capa liquida es un pardmetro importante en los reactores de

lecho movil.

Una biopelicula completamente penetrada es aquella en la que los nutrientes y el oxigeno disuelto
penetran hasta las capas mds profundas. Por el contrario se tiene una biopelicula parcialmente
penetrada cuando los nutrientes y el oxigeno disuelto no logran penetrar hasta las capas mas

profundas.

El crecimiento de los microorganismos depende del transporte de nutrientes y del flujo de un
receptor de electrones a través de la capa liquida. Generalmente los nutrientes estan
suministrados en exceso, no asi el oxigeno (receptor de electrones) (Chaudhry y Beg, 1998).
Segin Santegoeds et al (1998), el oxigeno es consumido en los primeros 0.2 mm de la

biopelicula independientemente de su espesor.
2.4. DESARROLLO DE LA BIOPELICULA
El desarrollo de la biopelicula estd determinado por diversos procesos, los cuales pueden ser

“nositivos™ como son la fijacion, la division celular y la produccién de polimeros o “negativos”
p g

como son el desprendimiento y la muerte celular. Cuando hay cambios en el balance de estos
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procesos se pueden tener alteraciones en las propiedades estructurales en la biopelicula, por

ejemplo en la porosidad, la compactacién y la rugosidad (Picioreanu et al, 2000).
2.4.1. Fijacion celular al medio de soporte en los sistemas de biopelicula

La fijacién de la biopelicula se lleva a cabo en dos fases. La primera es una adsorcién fisico-
quimica reversible (Nikov er al, 1999) en la que existe una interaccién débil entre los
microorganismos y €l medio de soporte. Esta incluye fuerzas de van der Waals, interacciones
electrostaticas y posibles puentes de polimeros. .a segunda es una adhesién irreversible
caracterizada por la presencia de polimeros extracelulares. En algunos casos la adhesidn
reversible puede reflejar la baja afinidad entre la célula y el material de soporte (Characklis y
Marshall 1990). La adsorcién celular sobre las superficies sélidas puede ser afectada por varios

factores, estos factores se muestran en la siguiente tabla.

Tabla 2.1. Factores que afectan la adsorcién celular al medio de soporte.

Del medio de soporte De los microorganismos Del medio ambiente
Forma y tamaio ' Competencia entre especies ' Tiempo de contacto '
Carga electrostatica *° Presencia de especies mediadoras ! | Temperatura '

Fuerzas de van der Waals * Condiciones hidrodinimicas %

Porosidad "?
Rugosidad !+?

Hidrofobicidad **
Tyagi y Vembu, 1990; 2 Gavrilescu y Macoveanu, 2000; ° Iwai y Kitao, 1994

2.4.2. Crecimiento de la biopelicula

En los reactores de lecho movil los microorganismos crecen en forma de biopelicula. Esta resulta
una condicion conveniente, ya que las biopeliculas ofrecen muchas ventajas. Entre ellas se
cuentan la buena capacidad de retencién y alta concentracién de biomasa, la eliminacion de
largos periodos de sedimentacién y la coexistencia de actividad metabdlica aerobia, anéxica y

eventualmente anaerobia, en un mismo ecosistema (Iwai y Kitao, 1994).
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Characklis y Marshall (1990) describen de manera general la formacién de la biopelicula como ¢l
resultado de la interaccién entre diversos procesos fisicos, quimicos y bioldgicos. Todas estas
interacciones resultan muy ir.nportantes, ya que influyen directamente en la capacidad de
degradacién de los contaminantes y en la estabilidad del sistema. El desarrollo de una biopelicula
se puede dividir en cuatro fases: induccién o colonizacion, acumulacién o crecimiento

logaritmico, crecimiento desacelerado y estacionaria.

a) Fase de induccién.- Comprende la adsorcién de compuestos orginicos y la colonizacion del
medio de soporte por las bacterias. Las células adheridas crecen, se reproducen y secretan

polimeros extracelulares formando una biopelicula con matriz gelatinosa (Characklis y Marshall,

1990).

b) Crecimiento logaritmico.- Se caracteriza por tener tasas de division celular constantes. La
pelicula es delgada y cominmente no cubre toda la superficie de contacto. Presenta actividad
metabélica, composicién quimica celular y otras caracteristicas fisiolégicas uniformes (Iwai y
Kitao, 1994). En esta etapa se podrian adherir otras bacterias, que aprovechan la primera capa de
la biopelicula como soporte. Es posible que las biopeliculas inicien como microcolonias y con el

tiempo crezcan hasta juntarse, traslaparse y formar una biopelicula continua (Bishop, 1997).

c) Crecimiento desacelerado.- La pelicula continia creciendo y cuando su espesor €s mayor que
la profundidad efectiva, comienza a disminuir la velocidad de crecimiento, manteniéndose un
valor constante. La profundidad de la capa efectiva no varfa con respecto al espesor de la
biopelicula. El sustrato utilizado por los microorganismos se utiliza exclusivamente para
mantenimiento celular, presentandose un equilibrio entre la tasa de suministro y €l consumo de

sustrato (Iwai y Kitao, 1994; Garzén-Zuiliga y Gonzalez-Martinez, 1996).

d) Fase estacionaria.- Durante esta fase la tasa de crecimiento celular se detiene debido a la
disminucién en la concentracién del sustrato disponible, a la alta densidad de poblacion, a una

presion parcial de oxigeno mds baja y a la acumulacion de productos metabolicos. Desde el punto
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de vista tedrico en esta etapa se tienen presentes todas las especies posibles bajo esas condiciones

y se alcanza un equilibrio dindmico en la cadena tréfica (Gonzalez-Martinez, 1998).

2.4.3. Polimeros extracelulares

En la fase inicial se adhieren algunos microorganismos a la superficie del medio de soporte,
posteriormente se reproducen y se fijan con ayuda de polimeros extracelulares excretados por
ellos mismos y que forman parte de la biopelicula (Iwai y Kitao, 1994). Esta matriz de polimeros
contiene usualmente grandes cantidades de polisacaridos. Su produccién es alta en los primeros
dias de colonizacién y posteriormente tiende a disminuir hasta alcanzar un valor estable (Lopes et

al, 1999).

La adhesién irreversible de las células al medio de soporte esta determinada por las propiedades
fisicas de las macromoléculas en la superficie celular y la formacién de puentes de polimeros

extracelulares responsables del anclaje de las células al medio (Lopes et ai, 1999).

Los polimeros extracelulares determinan las caracteristicas reoldgicas de la matriz celular. Las
biopeliculas pueden ser consideradas como polimeros en forma de gel de alta porosidad
(Characklis y Marshall, 1990). Segin Stoodley et al (1999) se comportan como elasticos o
sélidos viscoeldsticos a fuerzas cortantes bajas (5.09 N/m’) pero se comportan como liquidos

viscoelasticos a fuerzas cortantes elevadas (como fluidos no newtonianos).
2.4.4. Desprendimiento de la biopelicula

El espesor de la biopelicula va aumentando en tanto se suministren los nutrientes necesarios para
los microorganismos y se difundan al interior de la biopelicula. Cuando hay lLimitacién de
nutrientes los microorganismos utilizan algunos compuestos celulares como reserva de alimento,
pero cuando se agotan empiezan a consumir los polimeros extracelulares (Gonzalez-Martinez,

1998; Allison et al, 1998; Gavrilescu y Macoveanu, 2000).
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Estos polimeros dan resistencia a la matriz celular, asi que al ser consumidos se pierde adherencia
y la biopelicula puede ser desprendida y arrastrada por el flujo del agua. Posteriormente se tendra

un fendmeno de regeneracion de la biopelicula (Moreau et al, 1994). - -

Hay varios factores que influyen en el desprendimiento, incluyendo las caracteristicas del medio
de soporte (Nicolella et af, 2000), la morfologia de la biopelicula (Cassey et al, 2000; Nicolella et
al, 2000), las condiciones hidrodindmicas (Characklis y Marshall, 1990; Gavrilescu y
Macoveanu, 2000; Nicolella et al, 2000; Chaudhry y Beg, 1998; Cassey et a/, 2000), la abrasion
causada por el choque entre particulas y la depredacién (Characklis y Marshall, 1990).

2.5. REACTORES DE LECHO MOVIL

Los reactores para el tratamiento de aguas residuales son sistemas heterogéneos donde los
procesos fisicos, quimicos y biologicos interactuan de diferente forma en regiones bien definidas.
La fase solida contiene la poblacién microbiana. Las fase fluida actiia como medio de transporte
de calor v de masa (oxigeno y nutrientes) y ayuda a controlar la temperatura y el pH. Por la
naturaleza de su interaccion ambas fases pueden considerarse como una region continua (Lopez
et al, 1999). Los reactores de biopelicula sumergida pueden ser considerados como reactores
cataliticos. La composicién y distribucién de las poblaciones microbianas dependera de factores
como el comportamiento hidraulico, el pH, la temperatura y las caracteristicas del agua residual

(Gonzalez-Martinez y Duque-Luciano, 1992).

Los reactores de fecho movil permiten una buena transferencia de masa, reducen los problemas
de difusién en la biopelicula, aceleran las reacciones bioquimicas al aumentar el area de
transferencia entre la pelicula y el liquido e incrementa la superficie especifica disponible para el
crecimiento de las bacterias (Lazarova y Manem, 1994). Estas caracteristicas permiten una alta
remocién de materia organica, bajos tiempos de retencion hidraulicos, mejor transferencia de
oxigeno y baja produccién de lodos (Lazarova y Manem, 1994). Ademas, son reactores que

tienen la ventaja de operarse ficilmente, en continuo, sin necesidad de recircular biomasa y sin
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problemas de sedimentacién (Rusten et al, 1997). En la tabla 2.2. se presentan las principales

caracteristicas de los reactores de lecho mévil.

Tabla 2.2. Ventajas y desventajas de los reactores de lecho mévi.

Ventajas
Alta eficiencia en la remocién de carbono y nitrégeno '

Bajos tiempos de retencion hidraulicos :

El proceso es poco sensible a las fluctuaciones del agua residual :
Tiene buena transferencia de oxigeno '

Disminuyen los problemas de difusién de nutrientes en la biopelicula 2
Baja produccién de lodos '

No hay que retrolavar ni recircular biomasa

Las pérdidas de carga hidraulicas son insignificantes

Requieren poco terreno comparado con los procesos convencionales

Desventajas

La inversion en el material de soporte
Requiere altas concentraciones de OD, para lograr un alto nivel de nitrificacion

Posible saturacién del medio de soporte (dependiendo de la configuracién)
TSutton y Mishra, 1990; © Lazarova y Manem, 1994; ° Miinch et al, 1999

3

2.5.1. Medios de soporte

El medio de soporte es el material sobre el que se desarrolla la biopelicula. Su seleccion debe

cumplir con ciertas caracteristicas especificas:

¢ Alto grado de adherencia de la biopelicula :
¢ Alta densidad de érea superficial

e Alta porosidad "?

o Estabilidad quimica y biolégica "+

o Resistencia mecénica 2
e Bajo precio '

e Facilidad de fabricacion y transportacion '
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e Durabilidad !

¢ Homogeneidad 2

! Iwai y Kitao, 1994, 2 Morper y Wildmoser, 1950 -

Julio C. Orantes A,

Tabla 2.3. Materiales usados como medios de soporte en reactores hibridos (Iwai y Kitao, 1994).

Conchas de moluscos
Piezas de plastico
Piezas de corcho

Piezas de madera

Granular irregular | Granular Medios con Platos Bloques
uniforme Forma de postes pOrosos

Arena Anillos rashig Postes de madera | Platos de madera | Tubos de plastico

Cuarzo Tubos de plastico { Ramas de arbol Platos de plastico | Tubos de panal

Roca volcanica Anillos pall Corrugados de

Coque plastico

Carbdn

2.5.2. Condiciones hidrodinamicas

Las condiciones hidrodindmicas son importantes ya que afectan directamente las propiedades
fisicas de la biopelicula y éstas a su vez las tasas de consumo de los reactores. Hay varios factores
que afectan las condiciones hidraulicas (velocidad de circulaciéon y las condiciones del

mezclado), entre ellos: la geometria del reactor, la tasa de suministro de aire, la densidad de las

particulas de soporte con biopelicula (Nicolella et al, 2000).

En reactores con material de soporte de baja densidad y volimenes bajos, las particulas siguen las
trayectorias del movimiento del flujo del agua y éstas, a su vez, se van a desplazar siguiendo el

flujo de aire. Asi pues, lo que se busca es que se distribuyan homogeneamente en todo el

volumen del reactor.
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2.5.3. Requerimientos de aireacion

La aireacidn es el proceso por medio del cual se provee a los microorganismos del oxigeno
necesario para desarrollar sus funciones metabdlicas. La demanda de oxigeno obedece al

consumo de materia organica y a la nitrificacion.

Es importante mantener cierta concentracion de oxigeno disuelto en la fase liquida, ya que afecta
la profundidad de penetracién del oxigeno en la biopelicula, lo cual determina el espesor de la
capa activa y consecuentemente la efectividad de la misma (Bishop, 1997; Iwai y Kitao, 1994),
Tomando en cuenta los costos que representa el consumo de energia del sistema de aireacion y el
espesor de la biopelicula, se puede estimar que el intervalo 6ptimo de suministro de oxigeno en

un sistema de este tipo se encuentra entre 2 y 3 mg/l de oxigeno disuelto (Iwai y Kitao, 1994).

También se debe tener en cuenta que el oxigeno suministrado no es utilizado totalmente por el
sistema. Hay factores que afectan la transferencia de oxigeno: la presencia de tensoactivos, la
turbulencia, la geometria del tanque, los dispositivos de aireacién, el nimero y tamafio de

burbujas, la cantidad de sélidos disueltos y los efectos de la presion y la temperatura.
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3. MATERIALES Y METODOS
En este capitulo se describe el reactor, el medio de soporte y su proceso de seleccion, las etapas

de experimentacién, el programa de muestreo y se hace referencia a los métodos analiticos

utilizados.

El trabajo experimental se realizé en un reactor piloto instalado en la Planta de Tratamiento de
Aguas Residuales de Ciudad Universitaria, por lo que el agua que recibe es principalmente el
agua residual de la propia Universidad y de la colonia Copilco el Alto. Esta mezcla, por sus
caracteristicas generales puede ser considerada como agua residual doméstica. El reactor se operd
en forma continua, con alimentacién semicontinua, régimen de mezcla total y temperatura
ambiente. La variable de control fue la carga organica. Las variables analizadas fueron: el efecto
de los principales factores ambientales, la degradacion de materia orginica medida como DQO
(Demanda Quimica de Oxigeno), la generacién de sélidos, los cambios en los compuestos

nitrogenados y la concentracién de fésforo. La figura 3.1. muestra una fotografia del reactor.

Reactor
Controles

<+— Muestras

Bombhas

Figura 3.1. Reactor piloto de lecho movil empleado durante la experimentacion.
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La experimentacion se dividié en dos fases, una etapa de arranque y una etapa de evaluacion. En

la primera etapa se inicidé la operacion del reactor y durante la segunda se analizd el

comportamiento del reactor bajo seis cargas organicas entre 2.8 y 43.3 gpgo/m’-d.

3.1. DESCRIPCION DE LA PLANTA PILOTO

El tanque del reactor es de asbesto. Tiene forma cilindrica y un remate de cono truncado ¢n la

parte inferior como se muestra en la siguiente figura.

Muestreo Bomba

)
T ¥ Vilvula
........ D =100 ¢cm £

............ s Influente

BL=21.5¢cm

Muestreo

va.nl = 1000 1

H=150 cm
Vl'"_il = 9001 '

S

Efluente

Aireacidén

Soplador  ©¢

Valvula

Fig. 3.2. Diagrama del reactor.
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En la tabla 3.1. se tienen las principales dimensiones del tanque de reaccién y los datos
relacionados con el material de soporte.

Tabla 3.1. Caracteristicas generales y dimensiones del reactor.

Altura total 150 cm
Didmetro 100 cm
Tirante de agua 128.5 cm
Bordo libre 21.5¢cm
Volumen total 1 m?
Volumen de operacion %001
% del volumen del reactor con material de soporte 27 %
Volumen de agua desplazado por el medio de soporte 501
% del volumen real del material de soporte 6%
Densidad de area superficial del material de soporte 590 m¥m’
Area total del medio de soporte 140 m’

El reactor fue alimentado en forma continua mediante una bomba centrifuga de flecha horizontal
¢ impulsor abierto, con una potencia de ' de HP. El nivel de la alimentacion se coloco a 50 cm

del fondo del tanque. La descarga fue por gravedad, con un bordo libre de 21.5 em.

La carga organica se ajusté por medio del caudal de agua residual, controlando el tiempo de
bombeo con un reloj programable, en ciclos que tuvieron una variacién de 3 a 25 min,
garantizando que se tuviera el mayor nimero de ciclos posibles en cada TRH (Tiempo de

Retencion Hidraulico). El volumen del medio de soporte y el caudal de bombeo se mantuvieron

constantes.

El aire fue suministrado en forma continua por un compresor. El flujo fue controlado con una
valvula selenoide conectada a} reloj programable y con una valvula manual de bola. La descarga
fue a través de un difusor circular de burbuja fina (@ = 35 cm) colocado en la parte inferior del
reactor para evitar sedimentacién y acumulacién de los lodos generados. El aire suministrado

sirve como fuente de oxigeno para los microorganismos y como medio de agitacién en el reactor.
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Con objeto de lograr una mezcla correcta, se hizo una prueba con agua limpia y el medio de
soporte en la que se verificé que se tuviera una mezcla total de las particulas de soporte en todo el
reactor. Es importante tener una mezcla adecuada para lograr condiciones homogéneas en el
reactor y asi favorecer la transferencia de oxigeno y el contacto entre las particulas contaminantes

y los microorganismos.

- e\ : bYA=
Figura 3.3. Instalaciones de control y operacion del reactor.

Se instalaron también dos bombas peristalticas programadas para funcionar al mismo tiempo que
la bomba de alimentacién. Una bomba se utilizé para muestrear el influente a partir de una
derivacion de la linea de alimentacion y la otra bomba se utilizé para muestrear el efluente,
tomando la muestra a la altura de la descarga. Ambas bombas descargaban a dos recipientes
colocados dentro de un refrigerador para mantenerlas a baja temperatura y evitar que se alteraran

durante el ciclo de muestreo (figura 3.3) (el programa de muestreo se detalla mas adelante).

La operacion del reactor fue controlada automaticamente por medio de un reloj programable de

seis canales, los cuales estaban distribuidos como se muestra en la tabla 3.2.
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Una vez que se seleccion6 este conducto como material de soporte, se tenian cuatro didmetros. Se
considerd que seria conveniente tener una relacién 1:1 (longitud:didmetro) para tener particulas
que permitieran un crecimiento uniforme. En la figura 3.4. se muestran las particulas de distintos

didmetros del medio de soporte:

I s v

H g—" .'. R XN . s
Figura 3.4. Particulas de material de soporte en sus cuatro didmetros.

Para decidir el diametro a usar se calculd el area de cada uno de ellos. Las dimensiones de las

particulas son las siguientes:

i
€
h 4
Y
I ! ' F Y
: ¢ P
a. P 3 :
L
Diametro| Didmetro (cm) Longitd {cm) Radio (cm) Ancho {cm) Espesor (cm)
Nominal | Interior | Exterior | Medida |calculada| Interior | Exterior | Interior | Exterior |corrugade| de pared
Dn Di Dc L T; e 3 a, €e p
3/8" 1.10 1.56 1.20 1.20 0.55 0.78 0.16 0.20 0.23 0.03
172" 1.45 1.94 1.60 1.60 0.73 0.97 0.22 0.26 0.25 0.04
3/4" 1.84 2.44 1.70 1.76 0.92 1.22 0.25 0.29 0.30 0.05
1" 2.57 3.23 1.80 1.76 1.29 1.62 0.30 0.28 0.33 0.07

Figura 3.5. Dimensiones de las particulas del material de soporte.
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A continuacién se sefialan las posibles superficies de crecimiento (con lineas mas gruesas en las
figuras) de acuerdo con la carga orgénica y las condiciones de mezclado. En cada uno de los

casos se indica la ecuacion con la que se calculo el area.
1. Saturado total: en este caso se saturarian las cotrugaciones exteriores y la parte interna de las
particulas. Este crecimiento se presentaria en condiciones de flujo laminar. En caso de tener

un saturado total, seria una condicioén desfavorable ya que reduce significativamente el drea

de intercambio de nutrientes de la biopelicula (figura 3.6.).

J

Figura 3.6. Area de crecimiento con saturado total (Ast).

Ag =2m} + LoD,

2. Corrugaciones saturadas: aqui se saturarian las corrugaciones internas y externas, sin llegar a

obstruir completamente la parte interna de las particulas. Esta también seria una condicién de

crecirniento desfavorable (figura 3.7.).

Ag = La(D, - D)+ 2{r? - r?)

1NN

Figura 3.7. Area de crecimiento con corrugaciones saturadas (Acs).

3. Interior saturado: aqui se saturaria totalmente el interior de las particulas. En la parte exterior
se tendria un crecimiento que seguiria el contorno de las particulas. En este caso se

incrementaria la superficie de crecimiento de 1a biopelicula (figura 3.8.).

29



Julio C. Orantes A.

Ay =27 +47D,a, +37(D, + 2p)a, —2p)+ 6x{r> - r})

Figura 3.8. Area de crecimiento con el interior saturado (Ass).

4. Corrugaciones a detalle: en este caso el crecimiento de la biopelicula sigue totalmente el

contorno de las particulas del medio de soporte. Esta es la condicion con mayor drea de

crecimiento (figura 3.9.).

Acy =47{(D,a, + Da,)+ (D, ~2pXa, ~2p)+ (D, +2p)a, ~2p)]+ 872 - + pV N - 2V -7 )|

Figura 3.9. Area de crecimiento con corrugaciones a detalle (Acp).

En cada uno de estos casos se considero la posibilidad de que no hubiera crecimiento en la cresta
de las corrugaciones externas a causa del choque entre particulas. Esta condicion se denomino:
Con choque entre particulas. Las areas y las densidades de area superficial calculadas para cada

diametro de partfcula se presentan en las tablas 3.3. y 3.4. respectivamente, considerando las

posibles superficies de crecimiento.

Tabla 3.3. Areas de crecimiento de la biopelicula,

Diametro : Areas (m?) por pieza
Nominal Ast Acs A Acp
D, s/chep* | c/chep*™ | S/chep* | c/chep*® | s/chep* | ¢/chep** | s/chep* | c/chep**
3/8" 9.70E-04 | 5.78E-04 | 1.19E-03 | 8.G3E-04 | 146E-03 | 1.07E-03 | 2.36E-03 | 1.96E-03
12" 1.57E-03 | 9.32E-04 { 1.96E-03 | 1.33E-03 | 2.21E-03 | 1.58E-03 | 3.46E-03 | 2.83E-03
34 2.28E-03 | 1.40E-03 | 2.77E-03 | 1.88E-03 | 331E-03 | 2.42E-03 | 5.07E-03 | 4.18E-03
1" 3.42E-03 | 2.29E-03 | 3.81E-03 { 2.67E-03 | 4.99E-03 | 3.85E-03 | 6.97E-03 [ 5.83E-03

* con choque entre particulas; ®* sin choque enme particulas
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Tabla 3.4. Densidades de 4rea superficial.

Diametro | Densidad Densidad de area superficial (m*%m®)

nominal |Por piezas Dst Dc¢s Dy Dep )

D, pzas/m’ | s/ chep* [c/chep**| s/chep* {c/chep**| s/chep* |c/chep**| s/chep* C/ chep**
3/8" | 2.50E+05| 24259 144.58 298.75 200.73 365.07 267.05 589.05 491.03
12" 1.25E+H051 195.79 116.56 245.62 166.38 276.21 196.98 433.02 353.79
3/4" 7.50E+04 | 171.32 104.63 207.74 141.05 248.16 181.47 380.36 313.67
" 4,00E+04 | 136.99 91.53 152.33 106.87 199.51 154,05 278.79 233.33

* con choque entre particulas; ** sin choque entre particulas

Posteriormente se hizo un analisis comparativo entre los distintos crecimientos y se concluyo que
los casos que se encuentran en los cuadros sombreados son los que se consideran con mayor
posibilidad de ocurrencia. Hay que tomar en cuenta que los que se ubican a la izquierda de la
tabla, son los que corresponden a las CO altas y los de la derecha a las CO bajas para cada
diametro. Unicamente en el caso del diametro nominal de '%” se consideraron dos casos con

posibilidades de ocurrencia, en caso de tener CO altas.

Con base en lo anterior se seleccioné el didametro de e, ya que es el que ofrece una mayor

densidad de édrea superficial. En la figura 3.10. se muestra ¢l material.
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Considerando este crecimiento, en la tabla 3.5. se presenta un resumen de las caracteristicas del

medio de soporte.

Tabla 3.5. Caracteristicas del poliflex.

Material polietileno
Densidad 0.94 g/cm’
Diametro nominal 3jg
Diametro interior [.L10 cm
Didmetro exterior 1.56 cm
Longitud 1.20 cm
Ancho interior de las corrugaciones 0.16 cm
Ancho exterior de las corrugaciones 0.20 cm
Espesor del corrugado 0.23 cm
Espesor de pared 0.03 cm
Area por particula 0.00196 m?
Densidad de area superficial 590 m*m’

Una vez que se seleccioné el material de soporte, se instalaron las bombas centrifugas y
peristalticas, las valvulas y tuberias, el canal de vertido del efluente, el difusor, el reloj
programable y las instalaciones eléctricas; se programd el reactor e inicid la etapa de

experimentacion.
3.3. ETAPAS DE EXPERIMENTACION

La experimentacion se llevd a cabo en dos etapas:

a) Etapa de arranque. — En ésta se inicid la operacion del reactor con un indculo de
microorganismos procedentes del biodisco de la PTAR de CU. Con este indculo y con la

alimentacién del agua residual, se dio el tiempo suficiente (86 dias) para la colonizacidn y

estabilizacién del sistema.
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Una semana después del inicio de la operacién del reactor se tenia una colonizacién incipiente del
medio de soporte. Cuarenta y tres dias mas tarde ya se habia formado la biopelicula y se empezd
a medir temperatura, pH, OD y DQO para conocer las condiciones ambientales del reactor y

ajustar la CO de trabajo a través del caudal.

Sesenta dias después de iniciada la operacién del reactor se empezaron a hacer analisis de
sélidos, nitrégeno y fosforo. A partir de esta fecha se empezaron a contabilizar los dias de

experimentacion y veintiseis dias mas tarde inici6 la segunda parte experimental.

b) Etapa de las corridas experimentales. - Esta etapa durd cinco meses. Aqui se analizo el
comportamiento del reactor bajo seis cargas organicas. El criterio para determinar el tiempo de
adaptacién entre cargas orgdnicas, fue dejar al menos dos Tiempos de Retencion Celular (TRC)

entre cada etapa experimental. En la tabla 3.6. se presentan las cargas organicas de operacion.

Tabla 3.6. Cargas organicas, caudales y tiempos de retencién hidraulicos.

Corrida Tiempo Gasto TRH CO
Experimental | (dias) | (m’/d) (1/h) | (h) | (gogo/m™d)

Arranque 0-26 - - - -

1 27 -45 3.79 158 6.01 6.9

2 62 -73 7.54 314 3.02 123

3 83 - 87 11.33 472 2.01 15.8

4 97 - 101 18.87 786 1.21 21.6

5 118 - 122 26.45 1102 0.86 433

6 173 - 177 2.83 118 8.05 2.8

3.4. MUESTREO Y ANALISIS DEL AGUA

Durante la etapa de evaluacién del reactor se tomaron muestras compuestas de 24 h, tanto de
influente como de efluente, por medio de dos bombas peristalticas que descargaban a los
recipientes de almacenamiento, con una capacidad de 20 1. En este punto se buscaba tener

muestras lo suficientemente grandes para que fueran lo mds representativas posibles del tiempo
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de operacidn del reactor. Posteriormente se tomaban muestras mas pequefias y bien mezcladas de

estos recipientes para ser analizadas al finalizar periodos de 24 h.

3.4.1. Plan de muestreo

En la tabla 3.7. se presenta el plan de muestreo que se signio a lo largo de la experimentacion

indicando la frecuencia y los parametros analizados.

Tabla 3.7. Plan de muestreo.

Muestras para analizar los | Influente y | Muestras | Material | Muestras | Reactor |Frecuencia de
siguientes parametros Efluente |semanales |de soporte |semanales medicion
Temperatura Si 3 x dia /3 x semana
pH Si 3

Oxigeno Disuelto Si Variable
DQOo1a1 Si 3

DQOsedimentado Si 3

DQOso1ubte Si 3

SST Si 3 Si 3

SSV Si 3 Si 3

SSF St 3 Si 3

Nitrégeno organico Si 1

N-NH," Si 3

N —NHy Si 3

P - PO,” Si

La temperatura se midié los dias de muestreo, al menos cuatro veces por dia. Como no hubo

variaciones importantes, se redujo a una frecuencia de tres veces por dia.

La frecuencia de medicién del oxigeno disuelto se reporta como variable. En un inicio se estuvo
midiendo en forma puntual, cuatro veces por dia, durante los dias de muestreo ya que se tenian
concentraciones altas durante el dia. Al llegar a la tercer CO, como una respuesta natural al

incremento en la biomasa, se tuvo una disminucién de oxigeno disuelto asi que se decidié medir
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la concentracion de oxigeno disuelto en forma continua, durante 24 horas, una vez por semana,
registrar los méaximos y minimos y obtener un promedio. El punto de medicion fue

aproximadamente en el centro del reactor,

En cada una de las cargas orgénicas se hizo una descripcion del crecimiento de la biopelicula con

base en una observacién macroscépica (utilizando lupa y vernier).

3.4.2. Métodos de analisis
En la tabla 3.8. se indican los métodos analiticos.

Tabla 3.8. Métodos de analisis.

Parametros | Técnica analitica

Temperatura | Termdémetro

PH Potenciometro

OoD Oximetro de electrodo de membrana
DQO Reflujo cerrado por fotometria '
SST Sélidos secados a 103 — 105°C !
SSV Sélidos secados a 550 °C !

Biomasa Sélidos secados a 103 — 105°C y a 550°C !
N - organico | Macro ~ Kjeldahl segtin Wieninger *
N-NH,*  |Reaccion de Berthelot (Colorimetria del 2,2-isopropil-5,5-metilindofenol azul) *

N - NO5’ Reacciodn con 4cido sulfiirico (colorimetria de la formacion de un nitrocompuesto rojo intenso)’

P - PO, Reaccién de 4cido molibdovanadatofosforico (cotorimetria del complejo amarillo anaranjado)®

APHA - AWWA — WPCF, 1992; * Deutsche Einheitsverfahren, 1983

Para aquellas muestras en que se hicieron determinaciones fotométricas, se filtraron las muestras

con membranas milipore de 0.45 p para evitar interferencias de los sélidos.

En el caso de las muestras para el analisis de nitrégeno total, hubo que separar la biomasa del

medio de soporte en forma manual, ya que la fusién del medio de soporte interfiere en el

resultado de los analisis.
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4. RESULTADOS

En este capitulo se presentan los parametros correspondientes a los factores ambientales y los

resultados de las variables analizadas durante el proceso.

4.1. FACTORES AMBIENTALES

Dentro de los factores ambientales que afectan el comportamiento de un reactor, los principales

son la temperatura, el pH y el oxigeno disuelto.

4.1.1. Temperatura

A lo largo de la experimentacidén se monitored la temperatura. Esta presenté ligeras variaciones
que se muestran en la tabla 4.1. Durante la CO = 21.6 gDQo/mz-d se registré un ligero decremento

causado por las lluvias y en la CO = 2.8 gpoo/m™d también hubo un descenso debido a la

disminucion en la temperatura ambiente.

Tabla 4.1. Factores ambientales en cada carga organica.

Corrida CO Temperatura PH Oxigeno disuelto (mg/1)
Experimental ||( gDQo,u,/ml-d ) (°C) influenite’]| Efluente || promedio | méximo | minimo

0 arranque 19.0 7.8 - >2 - -
1 6.9 20.0 8.2 7.4 >2 - -
2 12.3 19.5 8.4 7.5 >2 - -
3 15.8 20.0 8.2 7.4 24 5.4 0.7
4 21.6 18.8 7.9 7.6 2.1 53 0.3
5 433 20.0 8.2 7.7 34 6.5 0.4
6 2.8 18.0 7.9 7.3 2.5 4.1 0.8

Las plantas de tratamiento al aire libre generalmente presentan variaciones causadas por cambios
climaticos. Para los RLM estas variaciones no son significativas ya que su temperatura estd

determinada por la temperatura del agua que alimenta al reactor. Durante la experimentacion se
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observaron temperaturas que oscilaron entre los 17 y los 20 °C con variaciones diarias de 1 °C
entre el dia y la noche. La temperatura afecta las reacciones cinéticas y la tasa de transferencia de
oxigeno, el incremento de ésta generalmente favorece -la actividad biolégica ya que aumenta la
rapidez de las reacciones bioquimicas y la tasa de difusién pero disminuye la solubilidad del
oxigeno {Brock y Madigan, 1993). En este caso se considera que las variaciones no influyen en el
comportamiento general del sistema, ya que se encontraron en un intervalo en el que no afectan la

degradacién de materia organica ni la nitrificacién de manera significativa.

4.1.2. Potencial Hidrogeno

Al igual que la temperatura, el pH se mantuvo sin cambios importantes. En la tabla 4.1. se

presentan los valores promedio que se obtuvieron durante la experimentacion.

El pH del influente se mantuvo en un intervalo entre 7.6 y 8.5. El pH del efluente mostrd una
tendencia a incrementarse conforme aumentaba la CO. El valor mas bajo fue de 7.3 en la CO =
2.8 gDQo/mz-d y el valor més alto de 7.7 en la CO = 43.3 gDQO/mz'd. De acuerdo con la reaccion
de nitrificacion, un gramo de nitrégeno amoniacal necesita 4.57g de oxigeno para su oxidacién y
libera 0.14g de iones Hidrégeno provocando una disminucion en el pH del medio (Wang ef al,
1992; Gonzalez-Oliveros, 2000). Esto pudo haber causado el decremento de! pH observado en las
CO = 6.9 y 2.8 gnqo/m’-d donde se obtuvieron ligeros incrementos en la nitrificacién. Esta
disminucién da como resultado un efluente mis neutro, caracteristica deseable en un agua

residual tratada.

Segiin Carpenter (1983) el pH minimo para el crecimiento de Nitrosomonas spp. es de 7.6 y el
6ptimo es de 8.5 a 8.8. En el caso de Nitrobacter spp. ¢l pH minimo es de 5.7 y el Optimo esta
entre 8.4 y 9.2. Las bacterias nitrificantes son muy sensibles a las variaciones de pH y la
nitrificacién disminuye con pH inferiores a 8.5 (Winkler, 1998). El sistema mantuvo un pH entre
7.3 y 7.8. Esta condicién no afecta pero tampoco favorece la nitrificacion en el sistema, ya que no
se encuentra dentro del intervalo éptimo para el desarrollo de las bacterias nitrificantes. Por otro

lado un pH neutro o ligeramente alcalino favorece la desnitrificacion (Winkler, 1998).
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4.1.3. Oxigeno disuelto

Se mantuvo una concentracién de oxigeno molecular en un promedio diario superior a los 2 mg/l.
Cuidando de no afectar las condiciones de flujo, ya que al aumentar el suministro de aire se
incrementa la turbulencia, y se pudo observar que esto provocaba desprendimiento mecénico de

la biopelicula. En la tabla 4.1. se presentan las concentraciones promedio de OD para cada CO.

Durante el arranque y las primeras dos cargas organicas se observaron concentraciones de OD
superiores a 2 mg/l. Esto fué suficiente para la degradacion de la materia organica y la
nitrificacién. En la tercera corrida experimental se registré una disminucién en la concentracion
de OD, consecuencia del aumento de la CO y de sélidos en el reactor ya que al haber mayor
cantidad de microorganismos en el sistema va a ser mayor la cantidad de oxigeno consumido. A

partir de ese momento se monitored el OD durante periodos de 24 horas.

En la figura 4.1. se puede observar el comportamiento del OD con respecto al tiempo. En esta

grafica se muestran las concentraciones promedio en intervalos de una hora correspondientes a la

CO = 15.8 gpogo/m*-d.
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Figura 4.1. Concentraciones de oxigeno disuelto durante la CO = 15.8 gpoo/m*d.
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Existe una relacién directa entre la DQO y el OD. Durante el periodo de experimentacion se
observé que la concentracidn de OD aument6 durante la noche, debido a la disminucion de la
DQOyy, hasta alcanzar su maximo a las 7 h. A partir de esta hora se incremento la DQO y
disminuyé el OD hasta las 16 0 17 h que se presentaron las concentraciones minimas en el ciclo
de medicién. Después de llegar al minimo, la concentracion de OD se increment6 ligeramente y

de las 22 h en adelante aumentd significativamente el OD como consecuencia de la disminucién

de la DQO.

4.2, DEMANDA QUIMICA DE OXiGENO

El contenido de materia organica se determiné por medio de la DQO. A continuacion se

presentan los resultados de la degradacién de la materia total y soluble.

Durante el periodo de arranque se dio seguimiento a la colonizacién del medio de soporte y al
intervalo de la DQOy,¢ para ajustar la CO y calcular los tiempos de bombeo. En este caso se logrd
una colonizacién incipiente una semana después de haber iniciado la operacion delcreactor. A
pesar de que Nicolella et a/ (2000) seialan como una desventaja los RLM su largo periodo de
colonizacidn. Posteriormente se empez6 a analizar nitrogeno, fosforo y sélidos, con objeto de ir
conociendo su comportamiento. Después de dos meses de operacion se iriibié la segunda etapa

donde se observd la eficiencia de remocidn de contaminantes en el proceso.
4.2.1. Eliminacién de la DQO total

La DQOy, eliminada es la suma de la remocién de la DQO,, la DQO coloidal y la DQO
suspendida. En la figura 4.2. se observa que la DQOtoty,y fue imregular debido a las variaciones
diarias y a la carencia de un sedimentador primario. En las CO = 15.8 y 21.6 gnoo/m’>-d hubo un
descenso de la DQOtotyr ya que coincidieron con periodos de lluvia, lo cual causoé una dilucién.

También se puede ver que hay una tendencia a incrementarse la DQOs.¢ conforme aumenta la
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CO, con excepcion de la cuarta CO que resulté inferior a la tercera ya que cotresponde con la

DQOtoty,y mas baja en todo el periodo de experimentacién y eso permiti6 alcanzar menores

concentraciones en el efluente.
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50

En la tabla 4.2. se observa que la DQQOseq de las CO = 69 y 2.8 gDonmz'd presento valores
inferiores a 50 mg/l. En la segunda, tercera y cuarta CO se obtuvieron efluentes de calidad

regular que oscilaron entre los 50 y 70 mg/l. Unicamente durante la CO de 43.3 gDQo/mz-d se
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Figura 4.2. Remocién de DQO.

Remocidn ( % )

observaron concentraciones altas en la DQOsedgys. Las determinaciones de DQOseq Se empezaron

a hacer al final de la etapa de arranque.
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Tabla 4.2. Remocion de DQO.

Corrida CO TRH DQOlnﬂuemc DQoEﬂucmc Remocién de DQO
Experimental || (gogo/m’d) | (h) (mg/) (mg) %)
Tot | sed | sol | sed | sol |totys— sedge] SOhnr - SOlgr
0 arranqgue - 213 | 88 | 95 | 22 | 37 84 63
1 6.9 601 [ 214145 98 | 41 | 30 81 67
2 12.3 3.02 (1931431 85 | 57 | 35 71 59
3 15.8 2.01 164 { 144 | 84 | 66 | 41 61 52
4 21.6 1.21 1351 118 | 72 | 57 | 36 57 48
5 43.3 086 || 1931149 | 96 | 83 | 57 56 36
6 2.8 8.05 118 | 88 | 63 | 25 | 18 79 71

Se obtuvieron porcentajes de remocion (DQOtotys - DQOsedgr) en un intervalo de 41 a 87 % con
valores promedio de 56 a 81%. Enla CO=2.8 gnoo/m*-d los porcentajes de remocién no son los
mas altos de la experimentacién pero la DQOsedgs es la mas baja (25 mg/l). Esto se debe a que la

DQOtotyy¢ en la tltima corrida experimental fue casi la mitad de la DQOtotyy de la CO =6.9

2
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Figura 4.3. DQOg; y porcentajes de remocién de DQO.

En la figura 4.3. se puede observar que, en general, se mantiene una relacion inversa entre la

remocion de la DQO, y 12 CO. Asi, a CO mas bajas se obtuvieron mayores remociones de DQO.
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Se puede observar que se alcanzaron bajas concentraciones en el efluente a pesar de que los
porcentajes de remocion no son los mas altos. La calidad del efluente lograda fue buena en
comparacién con otras experiencias encontradas en la literatura con reactores de lecho mévil.
Debe mencionarse también que la DQOtotqr en este estudio fue la mas baja de las presentadas en

la tabla 4.3.

Tabla 4.3. Concentraciones en el efluente y eficiencias de remocién en RLM.

DQO Remocion
Autores, afio Proceso Planta Co
mgpqoindl  MEoqorr't %
Morper y Wildmoser, 1990 | Linpor Klirwerk, Alemania | 2.19-4.04 »+ | 313-576 § 70-96 78 - 84
Morper y Wildmoser, 1990 | Linpor | Fabrica cartén, Alemania | 1.07-1.5+= | 498-581 | 72-88 | 84-87
Rusten et al, 1992 Kaldnes | Planta piloto, Noruega 435+ 3310 496 &5
Rusten et al, 1997 Kaldnes Steinsholt, Noruega 6.4* 514 33 93
Rusten et af, 1997 Kaldnes Eidsfoss, Noruega 1.6* 373 32 91
Andreottola et al, 1999 Planrta piloto, Italia 1.5-184* 231 56 76
El presente estudio Planta piloto, México | 2.8-433* | 118-214 | 25-83 | 56-8l

* BnqowedT d, ** EpQow/™m -d

4.2.2. Eliminacién de la DQO soluble

La materia soluble esta formada principalmente por compuestos organicos y algunos inorganicos.
La parte organica disuelta es la fraccion mas facilmente disponible para los microorganismos y es
la primera que van a degradar. La remocién de DQOsq obtenida presentdé un comportamiento
similar al de la DQOseq. Los porcentajes de remocion estuvieron en un intervalo de 17 a 83 % con
valores promedio de 26 a 71 %. La mayor remocion observada fue para la CO = 2.8 gDQo/mzvd.
Los porcentajes de remocién disminuyeron conforme aumenté la CO, como se observa en la
figura 4.3. Andreotolla et al (1999) reportaron una eficiencia de remocion promedio de 71 % de
la DQO., tanto en un sistema de lodos activados como en un RLM (pero con una concentracion
de biomasa en los lodos activados que practicamente duplicaba la concentracidén del RLM).
Comparando estos resultados, se puede afirmar que se obtuvieron buenas eficiencias de remocion
de DQOs,. En la figura 4.4. se presentan los valores correspondientes a la remocion de la materia

orgénica soluble medida como DQO.
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Figura 4.4. Remocién de DQOsq.

Se puede observar en la figura 4.4. que la DQOsolgr (con excepcion de la CO = 43 gDQO/mz-d)
presentd valores inferiores a los 50 mg/l; en la CO = 6.9 gDQo/mz-d descendid hasta 30 mg/l y la
CO mas baja alcanzé los 18 mg/l. La DQOsolgs en las tres cargas organicas mas bajas represento
porcentajes inferiores al 20 % de la DQOtot;,s mientras que en la CO mds alta aumento hasta
35%. Laé concentraciones que se lograron se encuentran dentro del intervalo esperado.
Andreottola et al (1999) reportan efluentes con una concentracion promedio de DQOsq de 25

mg/1 (una minima de 8 mg/l y una maxima de 46 mg/l).

Con TRH > 2 h se puede esperar hidrdlisis del material mas lentamente biodegradable. Por lo
tanto, a mayor tiempo de residencia, se espera una mayor eficiencia (Odegaard et a/, 1999) como

ocurri6 en las tres cargas organicas mas bajas, logrando una buena remocion de matena orgéanica

disuelta.
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Pastorelli er al (1997a) encontraron una relacion lineal entre las CO y las tasas de remocién
cuando la concentracion de OD era superior a 2 mg/l y la CO filtrada inferior a 8 gosa/m>-d. Se
puede observar (en la ﬁgura- 4.3) que en este caso se -obtuvo una tendencia lineal en los
porcentajes de remocién de DQO en las cuatro cargas orginicas solubles mas bajas (con

concentraciones de OD>2 mg/l y cargas organicas de 1.5,3.2,5.5y 8.0 gDQo,,o;/mz-d).

4.2.3. Eficiencia de remocion de la DQO

La eficiencia de remocion de DQO (en gpoo/m*d) es la rapidez de degradacién de materia
orginica removida por los microorganismos presentes en el sistema por unidad de tiempo. La

eficiencia del sistema se calcula de acuerdo con la siguiente ecuacion:

Q-{DQO,,, - DOO,,)
A

Donde:

E — Eficiencia de eliminacion de materia organica (gDonmz'd)
Q- Caudal de alimentacion (m’/d)
DQOp— Concentracién de sustrato en el influente (gDQOIm )
DQOgs — Concentracion de sustrato en el efluente (gDQolm )
A — Area de crecimiento de los microorganismos (m®)

Tabla 4.4. Eficiencia de remocién de DQO.

Corrida Co Eficiencia ( gpoo/m™d )
Experimental ( gDQ.g/mzd ) tot - sed sol
1 6.9 5.59 2.22
2 12.3 8.67 3.21
3 15.8 0.42 4.05
4 21.6 12.45 5.76
5 43.3 24.64 8.69
6 2.8 2.23 1.09
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En la tabla 4.4. se presenta la eficiencia de remocién de DQO. La eficiencia se incremento al
aumentar la CO, ya que es mayor la cantidad de alimento disponible para los microorganismos.
Se observa que para la CO 28 = gDQo/mz-d se obtiene una rapidez de degradacién de 2.23
gDQOto‘/mz-d y 1.09 gDQOsollmz-d y a mayores cargas organicas la cantidad de materia organica

degradada por los microorganismos aumenta, hasta alcanzar eficiencias de 24.64 gDQo,m/mz-d y

8.69 gpqosei/m’d.

El comportamiento obtenido es el que se esperaba de acuerdo con el modelo de Stover-
Kincannon que es el que se ha encontrado que es el que mejor describe la cinética de degradacion
de la materia organica en reactores aerébicos de biopelicula sumergida (Gonzalez-Martinez y
Dugue-Luciano, 1992; Gonzalez-Martinez et a/, 2000). El modelo de Stover-Kincannon para un

reactor completamente mezclado es el siguiente:

cO
k+CO

Donde:

E - Eficiencia de eliminacién de materia organica (gDQOImz-d)

M - Rapidez maxima de eliminacién de sustrato (gDQo/mz-d)
CO - Carga organica (gDQo/mz-d)

k- Constante cinética de saturacion (gDQo/m2~d)

Este modelo se puede linealizar invirtiendo ambos miembros de la ecuacion:
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Figura 4.5. Modelo linearizado de Stover-Kincannon.

En la figura 4.5. se tiene la grafica linearizada y los coeficientes cinéticos de degradacion de
materia orgénica en el reactor. Se puede observar que la constante cinética de saturacion y la
rapidez maxima de eliminacién de sustrato son mayores para ia DQOuo (k=62.18 y M=52.08) que
para la DQOgy, (k=26.67 y M=11.34). El comportamiento de estas graficas concuerda con las
eficiencias de la tabla 4.4. A mayor CO se tienen mayores tasas de remocidn de materia organica.
Sin embargo, el porcentaje de remocién de DQO es mayor en las cargas organicas mas bajas en
comparacién con las cargas organicas altas (figura 4.3.); y la concentracion de DQOgc es menor

en las cargas organicas mas bajas (figura 4.3.).

Con los pardmetros determinados, se puede establecer la ecuacion del comportamiento cinético

del reactor de acuerdo con €l modelo de Stover-Kincannon.
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Figura 4.6. Modelo de Stover-Kincannon

Se puede observar en la figura 4.6. que los valores experimentales se encuentran muy cerca de la
curva del modelo cinético. Las eficiencias obtenidas con las cargas organicas de trabajo se
encuentran en la parte baja de la curva. De acuerdo con las ecuaciones, la mayor eficiencia que se

podria alcanzar con este reactor bajo las mismas condiciones de operacion al aumentar la CO es

de 52.08 gogow/m>d y de 11.34 gngoso/m*-d.

4.3. SOLIDOS

Una de las ventajas de este tipo de reactores es la baja produccién de lodos. Wang et al (1992)
encontraron que el lodo excedente desprendido de la biopelicula en un RLM fue mucho menor

que el de un proceso de lodos activados y el de un biofiltro.
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Los SSTir presentan variaciones importantes (tabla 4.5.). Los porcentajes de SSF y SSV no
cambian mucho. Los SSV i oscilan entre 82 y 85 % de los SSTi¢ y tnicamente ¢n la CO = 2.8
gDQOImZ‘d se obtuvo un 73 % de SSV. El porcentaje de SSVg¢ con respecto a los SSTe: fue

similar al del influente.

Tabla 4.5. Solidos en cada carga organica.

Corrida CO TRH SolidoStauente SolidoSgnuente SSTproducidos
Experimental [ (gooo/m*d)|  (h) || (mgsst/l) (messe/))  (massv/l) || (mBsst)  (mggse/D)  (mgssv/l) || (gssr/d)

1 6.9 6.01 117 19 98 137 21 116 79

2 123 3.02 95 14 81 136 21 115 305

3 15.8 2.01 70 12 58 104 14 90 387

4 21.6 1.21 47 8 39 78 15 63 566

5 433 0.86 88 15 73 125 17 108 959

6 2.8 8.05 47 13 34 63 18 45 44

Wanner y Grau (1988) encontraron que la combinacién de microorganismos en suspension y fijos
donde predomina la biomasa fija mejora la sedimentacién. En este caso se presentdé un
crecimiento filamentoso con buena sedimentacién lo cual se puede constatar por la pequefia

diferencia (de 7 a 26 mgpqo/l) entre la DQOsedgsy la DQOsolge,
4.3.1. Caracteristicas del crecimiento de la biopelicula

En este subcapitulo se describe la estructura de la biopelicula en cada CO y TRH. En todos los
casos se observd un crecimiento filamentoso, de acuerdo con la clasificacion de biopeliculas
presentada en el Abwassertechnische Vereinigung (1996). Durante la experimentacion se tuvo
una superficie de crecimiento tipo Acp (area con corrugaciones a detalle; capitulo 3) sin
biopelicula en la cresta de las corrugaciones externas de las particulas, debido a las colisiones
entre ellas. Esta es una condicion favorable, ya que de los posibles patrones de crecimiento
previamente analizados {capitulo 3) esta es la posibilidad que menos reduce el drea de formacién
de la biopelicula sobre el material de soporte. La superficie de crecimiento fue calculada con base

en el tipo Acp con choque entre particulas.
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El flujo turbulento favorece el transporte convectivo de nutrientes y debido al crecimiento
filamentoso se considerd que éstos logran penetrar hasta la parte profunda de las corrugaciones.
Ademas, las corrugaciones del material de soporte tienen dimensiones mayores al espesor de
biopelicula usuaimente reportado (10-1000 pm; Characklis y Marshall, 1990), lo que permite
considerar que hubo intercambio de nutrientes en toda la superficie de crecimiento de la

biopelicula.

- -‘.
o W

m*-d (izq) yenlaCO=123

gDQo/mz‘d (der). El diametro interno del material es de 1.10 cm.

1) . W T ‘
Figura 4.7. Biopelicula dentro del agua en la CO = 6.9 gpq

1

En la figura 4.7. se presentan algunas particulas del material de soporte sumergidas en agua. Se
puede observar que el crecimiento de la biopelicula en la primera CO = 6.9 gDQo/mz-d presenta
ligeras protuberancias. Los filamentos alcanzaron una longitud de aproximadamente 0.3 mm. La
biopelicula era incipiente, de un color café grisiceo que permitia claramente ver a través de ella

el color del material de soporte.

En la CO = 12.3 gpgo/m*d aumentaron las protuberancias en la superficie de la biopelicula con
respecto a la CO anterior alcanzando 1.1 mm en la parte interna del material de soporte. El

espesor de la biopelicula en general no aumento significativamente. La biopelicula conservé su

color café grisaceo.
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Durante la CO = 15.8 gpgo/m™d (figura 4.8.) se puede observar que se incrementd la longitud de
los filamentos en la parte interior de las particulas hasta alcanzar 1.1 mm. El color de la

biopelicula se toné més oscuro.

S )

Figura 4.8. Biopelicula dentro del agua durante la CO = 15.8 gDQO/mZ'd (izq) ylaCO =433

gooo/m>-d (der). El diametro interno del material es de 1.10 cm.

Durante la CO = 21.6 gDQO/mz'd los filamentos alcanzaron una longitud de 1.4 mm en la parte
interna y 1.1 mm en la parte externa de las particulas. En la CO = 43.3 gpgo/m*-d la longitud de
las protuberancias alcanzé los 2 mm en la parte interna y en la parte externa de las particulas se

mantuvo de 1.1 mm. En ambos casos la biopelicula conservo su color.

En la figura 4.9. se puede observar el crecimiento durante la CO = 2.8 gDonmz'd Se present6 un
cambio importante en la geometria de la biopelicula. El espesor, en su gran mayoria, voivio a
adelgazar hasta los 0.3 mm. Sin embargo presentd grandes protuberancias en forma de
“mechones” firmemente adheridos que alcanzaban los 12 mm sobre el medio de soporte en la
parte externa de las particulas. Esta carga organica fue la inica en la que se presento crecimiento

masivo en la cresta de las corrugaciones de la parte exterior del medio de soporte.
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Figura 4.9. Biopelicula dentro del agua &urante la CO =2.8 gpgo/m™-d.

El didmetro intemo del material es de 1.10 cm.

El incremento en el espesor de la biopelicula, al aumentar la CO, es mayor bajo régimen laminar
que bajo régimen turbulento. (Wische et a/, 1999). En este caso no se observa una relacién entre
los cambios de CO vy, el espesor y la geometria de la biopelicula. Por lo tanto, se podra
considerar que las condiciones hidrodindmicas no influyeron de manera determinante en el
crecimiento de la biopelicula y que el comportamiento del reactor estuvo en funcién de los
procesos bioquimicos. Ademas, dada la geometria de la biopelicula y las condiciones de flujo se
podria pensar que los microorganismos metabdlicamente activos no se encontraban unicamente
en la capa superficial (de 50 - 200 pm segun Tyagi y Vembu, 1990) y que todos los

Microorganismos participaron activamente en los procesos de degradacién.

Las bacterias incrementan su produccién de polimeros extracelulares para protegerse de
condiciones hidrodinamicas adversas al crecimiento de la biopelicula (Wijeyekoon et al, 1999).
Por otro lado las biopeliculas crecen en forma filamentosa y en direccidn perpendicular al medio
de soporte cuando tienen carencia de alimento (Picioreanu et al, 2000). En este caso la
biopelicula no estaba inmersa completamente en una matriz de polimeros extracelulares, a pesar
de haber estado sujeta a condiciones de flujo turbulento. Por lo tanto, la geometria de las
particulas del medio de soporte sirvié como proteccion, creando una zona de menor turbulencia y

baja transferencia de masa y favoreciendo el crecimiento filamentoso.
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Las biopeliculas que crecen en condiciones de flujo turbulento son delgadas, compactas y
resistentes al desprendimiento. En este caso no se tuvo una biopelicula delgada, ni aparentaba ser
densa, pero si resistente a las fuerzas cortantes y biolégicamente activa. Con esto se puede
afirmar que se logré un equilibrio entre estabilidad fisica y actividad biolégica (recomendado por

Melo y Vieira, 1999).
4.3.2. Biomasa y tiempo de retenciéon celular

La biomasa en el reactor estaba constituida por los sélidos adheridos al medio de soporte. Estos

incrementaron conforme aumentd la CO. En la tabla 4.6. se presentan los valores encontrados.

Tabla 4.6. Solidos adheridos al medio de soporte y nitrégeno Kjeldahl.

Corrnida CO Sélidosyiopelicula Nitrégeno Kjeldahl
Experimental || ( gpeo/m’d) || (gsvm?®)  (gse/m®)  (gsv/m’) (%sv}| (&/m’) (%st) (%sv)
1 6.9 7.14 0.88 6.26 88 - - -

2 12.3 9.21 0.69 8.52 92 - - -

3 15.8 10.55 1.04 9.51 90 - - -

4 21.6 12.29 1.31 10.98 89 [ 0649 | 5 6
5 43.3 13.61 1.78 11.83 87 || 0780 | 6 7

6 2.8 7.27 1.70 5.57 77 | 0.560 | 8 10

En la tabla anterior se puede observar que, de manera general, los s6lidos totales aumentan con la
carga organica (figura 4.10.). También aumenta la proporcién de sélidos volatiles. La corrida con
la carga organica mas baja presenta un comportamiento diferente a lo esperado para los s6lidos

fijos, los cuales aumentaron su proporcién alcanzando un valor de 23 % de los sdlidos totales.

Si se considera el NK como la porcion de nitrégeno celular, se tiene que constituyé del 5 al 8 %
de los ST y del 6 al 10 % de los SV. Los porcentajes de NK se encuentran dentro de los valores
esperados. Sanchez et al (1999) encontraron que el nitrégeno Kjeldahl constituye del 2 al 7.6 %

de los sélidos totales (en un SBR).
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Figura 4.10. Sélidos adheridos al medio de soporte.

El tiempo de retencion celular se define como el tiempo promedio que las células permanecen en

el sistema y esta en funcidn inversa de la carga orgéanica.

S nfapelicub -4

TRC =
SI;ﬂueme ) Q

Donde:

TRC - Tiempo de retencion celular (d)
SThiopeticula — Cantidad de sélidos en el sistema (sélidos en la biopelicula) (mg/mz)
A - Area de crecimiento de los microorganismos (m?)
STefuene — Cantidad de solidos en el efluente (mg/l)
Q - Caudal de alimentacién del reactor (1/d)
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Figura 4.11. Tiempo de retencion celular.

El TRC varié en forma inversa a la CO. Los TRC altos minimizan la produccién de lodos
(Nicolella et al, 2000), permiten una diversificacién de las poblaciones microbianas, le dan
mayor estabilidad al sistema y permiten mayores remociones. En la figura 4.11. se observa que
para la carga. organica mas baja (2.8 gpgo/m?-d) se obtuvo el mayor TRC, de 19.3 dias. Para la
segunda carga organica mas baja (6.9 gpoo/m”-d) se obtuvo un TRC de 5.8 dias y a partir de ésta,
el TRC presenté decrementos menores, hasta llegar a un TRC de 1.7 dias para la carga organica

mas alta (43.3 gpgo/m’d).

54



Julio C. Qrantes ..

4.3.3. Coeficiente de rendimiento

El coeficiente de rendimiento (Y) es la cantidad de biomasa formada por unidad de masa de

nutriente eliminado, esta definido por:

_ Sélidos sroducidos
D QOeIirninada

Tabla 4.7. Coeficientes de rendimiento.

Corrida CO Y
experimental ( gDQo/mzd) (gs1/gpqotat)
1 6.9 0.12
2 12.3 0.30
3 15.8 0.35
4 21.6 0.39
5 433 0.33
6 2.8 0.17

Como se puede apreciar en la tabla 4.7. los coeficientes de rendimiento, en general muestran una
tendencia a incrementase conforme aumenta la CO. Se encuentran en un intervalo de 0.12 2 0.39
gs1/gpqowt. Estos coeficientes de rendimiento se calcularon considerando que el sistema se
encuentra en estado estacionario, por lo tanto el espesor de la biopelicula permanece constante

durante el periodo de muestreo de cada carga organica.

Tabla 4.8. Coeficientes de rendimiento obtenidos en diversos estudios.

Referencia Tipo de reactor | Coeficientes de rendimiento
Sanchez et al (1999) Lodos activados 0.4 *

Sanchez et al (1999) ’ SBR 0.20-0.23 *
Rusten et al (1994a) RLM 0.34 y0.36 *
Rusten et al (1995) RLM 0.20 - 0.34 **
Rusten et al (1997) RLM 0.54y0.56 *

El presente estudio RIM 0.12-039*

* kgst'k8oqown ** kesvkgnoore
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En la tabla anterior se observa que para las cargas organicas mas bajas, se obtuvieron coeficientes
de rendimiento inferiores a 1(53 reportados en otras investigaciones. Al incrementar la CO los
coeficientes de rendimiento obtenidos se encuentran dentro del intervalo de valores previamente
reportados. Los resultados muestran que se obtuvo una buena remocion de materia organica con

baja produccion de lodos residuales.

4.4. NITROGENO

Los analisis de nitrégeno, muestran que se obtuvo una nitrificacion incipiente y en cuatro corridas

experimentales hubo una disminucion del nitrégeno amoniacal del sistema.
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Figura 4.12. Concentraciones de nitrégeno amoniacal.
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En la figura 4.12. se aprecia que las concentraciones nitrégeno amoniacal en ¢l influente son

variables. La remocién de amonio fue baja y las concentraciones en el efluente altas.
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]
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Figura 4.13. Concentraciones de nitrogeno de nitratos.

En la figura 4.13. se observa que unicamente se obtuvo una nitrificacidn incipiente en las dos
cargas 6rgénicas mas bajas. En las horas de mayor concentracién de materia organica en el
influente, hubo un descenso en la concentracién de OD que llegé a los 0.3 mg/l (tabla 4.1.). Estas
condiciones de OD limitado provocan una competencia entre heterétrofos y autétrofos (Pastorelli

et al, 1997a) y la nitrificacion disminuye.
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Tabla 4.9. Compuestos nitrogenados en cada carga organica.

Corrida co | TRC [ PH | T | OD [N-NH((mg/l) Remocién |N-NO;(mg/D
experimental]| Gogo/mid  gocow/m™d || (dias) O |mgm| mf Ef % Inf  Ef
0 Aranque | - . 78 o >2 | 43 ] 30 22 || 56 ] 21

1 6.9 32 58 || 74 [200] >2 | 43 | 31 34 12 | 43

2 123 55 39 | 75 f1o5) >2§ 38 | 37 3 07 | 05

3 15.8 8.0 32 74 {200 24 | 34 | 40 ; 12 | 06

4 216 s | 26 | 76 188l 21 | 21 | 23 . 15 | 08

5 433 215 L7 | 77 200 34 0 30 | 27 7 1.7 | 06

6 238 1.5 193 | 73 f1sof 25 23 | 16 26 10 | 31

Si se tienen cargas organicas mayores que 4.5 gDQOsollmz-d no hay nitrificacion (Rusten et a/,
1995). En la tabla 4.9. se observa que sélo se obtuvo nitrificacion en las dos CO mas bajas (2.8 y
6.9 gDQo/mz-d) ya que fueron las que presentaron CO infeniores a 4.5 gDQOSollmz-d. Las tasas de

nitrificacion fueron de 0.29 y 0.43 mgn.noa/l'mgsb respectivamente.

Boller y Gujer (1990) encontraron que la remocidn de material inerte floculado en un
sedimentador primario antes de un reactor de biopelicula mejora la nitrificacion. Este sistema no
contaba con sedimentador primario. También se puede observar en la tabla 4.9. que las cargas
organicas en las que hubo nitrificacion son aquellas con los TRC mads altos. Segun Lessel (1991)
los microorganismos nitrificadores normalmente pueden producirse en cantidades suficientes si el

TRC es mayor a 7 dias. Rusten y Eliassen (1993) reportaron nitrificacion incompleta con TRC de

entre 4 y 13 dias (en un SBR).

En la figura 4.14. se puede observar que, en general, hubo una disminucién de nitrogeno

amoniacal en el sistema,
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Figura 4.14. Porcentajes de remocién de nitrégeno amoniacal.

En las dos CO mas bajas (6.9 y 2.8 gDQO/mz-d) se obtuvieron las mayores remociones de
nitrégeno amoniacal (26 y 34 % respectivamente). Esto se puede explicar si se considera que se
tenian condiciones para nitrificar y que en el interior de la biopelicula se formaron zonas andxicas
donde hubo desnitrificacién. Ademas el pH observado era favorable para la desnitrificacién
(Surampalli ef al, 1997). En cambio, en el dia 119 de la CO = 43.3 gDQOsz-d la concentracién
de N-NH, disminuy6 en el reactor de manera importante en relacién con el resto de los datos
provocando un engafioso descenso en la concentracién promedio de nitrogeno-amoniacal en esta

CO (figura 4.14)..
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En la figura 4.135. se presentanhlas concentraciones de fosforo de fosfatos en el influente y en el

efluente del reactor.
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Figura 4.15. Concentraciones de fésforo de fosfatos.

En los sistemas convencionales de tratamiento secundario hay un consumo de fésforo durante la

remocion de carbono para la sintesis de biomasa (Surampalli e a/, 1997). En este caso se obtuvo

una remocion parcial que corresponderia al consumo por procesos anabolicos, ya que el sistema

no contaba con las condiciones necesarias para eliminar fésforo.
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Figura 4.16. Concentraciones de fésforo de fosfatos y porcentajes de remocion de fésforo.

En la figura 4.16. se observa que en todas las corridas experimentales se obtuvo una disminucion
de la concentracion de fosfatos en el sistema. Los porcentajes de remocion se encuentran en un
intervalo de 5.6 a 17.5 %. Las mayores remociones se obtuvieron en las dos cargas organicas
mas bajas (6.9 y 2.8 gDQOImZ-d con 17.5 y 12.8 % respectivamente). Sin embargo el
comportamiento de los porcentajes de remocion de fésforo no muestra una tendencia con

respecto a la carga organica.
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4.6. RESUMEN DE LOS RESULTADOS
Finalmente, después de haber analizado el comportamiento de cada uno de los pardmetros
determinados durante la experimentacién, se presenta en la tabla 4.10. un resumen de las

condiciones de operacién y de la calidad del efluente logrado en el RLM.

Tabla 4.10. Resumen de la calidad del efluente y las condiciones de operacidn del reactor.

Condiciones de operacion Calidad del efluente
CO | TRH TRC pH T oD DQO0 DQO,, N - NH4 N-—NO; P- PO,
sooomd| e hy b (dias) | BE | (°C) [(m@/D)]| (m3) | wremcica | (M8 | wremocitn | (MEN) | 5 pemocisn | (MEA) | (MB/1) | 5 Remocicn
2.8 7.63 19.3 73 { 180 25 25 79 18 71 16 26 3.1 2.7 128
6.9 572 5.8 74 | 200 >2 41 81 30 67 31 34 4.3 34 17.5
12.3 | 2.86 19 7.5 | 19.5 >2 57 7 35 59 37 3 0.5 4.1 8.2
15.8 1.91 32 7.4 | 20.0 2.4 66 61 41 52 40 - 0.6 36 9.7
21.6 1.14 2.6 7.6 | 18.83 2.1 57 57 36 48 23 . 0.3 2.6 5.6
433 | 0.82 1.7 1.7 ] 200 34 33 56 57 36 27 - 0.6 31 10.4

Con respecto a las condiciones de operacion se puede afirmar que la temperatura, el pH se
encontraron en un intervalo que permitié la actividad metabdlica de los microorganismos
presentes en el sistema. E1 OD fue suficiente para los requerimientos de degradacion de la

materia organica.

Los porcentajes de remocién de materia organica se encuentran dentro de los intervalos
reportados en investigaciones previamente realizadas con procesos biologicos secundarios. Las
concentraciones de DQOsedgs y de DQOsolgs alcanzadas indican que se logré un efluente de
buena calidad. La degradacién de la materia orgdnica mostré el comportamiento esperado, se
obtuvieron mayores remociones en las cargas orginicas méas bajas y efluentes con baja
concentracién de materia organica. Los porcentajes de remocién de la DQOseq en las cuatro

cargas organicas con valores menores que 8.0 ggqo_mlfmz-d mostraron una tendencia lineal.

Con respecto a-la biopelicula se pude afirmar que el crecimiento fue filamentoso, condicion que

resulta conveniente ya que favorece el transporte de nutrientes y oxigeno de la fase liquida a la
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fase solida en el reactor. La produccién de sdlidos presentd el comportamiento esperado. La
produccién de sélidos aumenté en las CO mds altas, ya que en éstas se obtuvieron tasas de
- degradacion de materia orgéni-ca y coeficientes de rendimiento mas altos. Consecuentemente hay
una mayor acumulacién de microorganismos en el medio de soporte y disminuye su tiempo de
retencién celular. Los coeficientes de rendimiento fueron ligeramente menores que los
encontrados en la literatura. Las concentraciones de DQOg¢ fueron buenas y la produccién de
lodos fue baja, se obtuvieron coeficientes de rendimiento entre 0.12 y 0.39 kgst/kgpqotr. Por los
resultados arriba mencionados, se puede afirmar que se logré un sistema estable, activo,

mecanicamente resistente y eficiente en la degradacién de materia organica.

También se puede afirmar que el material de soporte cumplié satisfactoriamente las expectativas.
Permiti6 la facil adherencia y el crecimiento de los microorganismos, el mezclado homogéneo de
la biomasa en el reactor, resistié los efectos de la abrasion sin sufrir desgaste ni deformaciones y

la densidad de area superficial real resulté muy buena, amen de tener un costo accesible.

El TRC en la carga orgénica mas baja fue superior al requerido para permitir el crecimiento de las
bacterias nitrificantes. No se logré mas que una nitrificacion incipiente en las dos cargas
organicas mas bajas. Si se desea que el sistema nitrifique seria necesario garantizar al menos

TRC mayores a 7 dias y concentraciones de OD superiores a los 2 mg/lL.

Se obtuvo una disminucién de fosforo en todas las cargas organicas por el consumo de los
microorganismos, para llevar a cabo sus funciones anabélicas. Sin embargo el porcentaje de

remocién no muestra ninguna tendencia con respecto a la carga organica.

En la figura 4.17. se puede observar una muestra del influente y otra del efluente durante la CO =

6.9 gngo/m>d. En ellas se puede visualizar la transformacién del agua residual tratada.
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5. CONCLUSIONES

Se obtuvieron remociones de DQOy que van de 56 a 81 % de la DQOx con concentraciones
del efluente entre 25 y 83 mg/l. Los porcentajes de remocién de materia organica se

encuentran dentro de los intervalos reportados para tratamientos biolégicos secundarios.

Se obtuvieron concentraciones de la DQQOsedg; muy cercanas a la DQOsolg;. La diferencia
entre éstas es de 7 mgpqo/] para la carga orgénica mas baja y se incrementa hasta 26 mgpqo/1

para la carga orgénica mas alta.

El sistema demostrd ser estable y eficiente en la remocién de materia orgénica, se obtuvieron
efluentes de mejor calidad a los encontrados en la literatura para sistemas similares, operando

bajo las mismas condiciones.

La tasa maxima de eliminacién de sustrato que se obtuvo fue de 52 gDQo/m2~d. La cinética de

degradacién de materia orgdnica presenta un comportamiento lineal que se ajusta al modelo

de Stover-Kincannon.

Se obtuvo una baja produccién de lodos, con coeficientes de rendimiento celular entre 0.12 y

0.39 kgst/kgpqotwot

El material cumplié satisfactoriamente las expectativas como medio de soporte; permiti6 la
facil adherencia de los microorganismos, el mezclado homogéneo y no sufrié desgaste mi

deformaciones con una densidad de area superficial de 490 m’/m’ y bajo costo.

Se observé un crecimiento homogéneo de microorganismos en la parte interna del material de
soporte independientemente de la carga organica aplicada. En la parte externa del material,

sobre las crestas, no se observé crecimiento de microorganismos.
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e El crecimiento de organismos fue de dos tipos. En el primer tipo de crecimiento se desarroll6

una biopelicula sobre la cual crecieron organismos filamentosos. Las longitudes de los
filamentos variaron entre 0.3 mm en la parte externa hasta 2.0 mm en la parte interna. En el
segundo tipo de crecimiento (durante la carga organica mds baja), se formaron grandes
protuberancias de organismos filamentosos, firmemente adheridos por la parte externa del
medio de soporte. Estos crecimientos presentaron forma de mechones que alcanzaron una

longitud de 12 mm.

Los procesos de nitrificacién se presentaron de una manera incipiente. Los valores de
remocién de amonio y de produccién de nitratos no permiten reconocer una tendencia de la

nitrificacion con respecto a la carga orgénica o al tiempo de retencion celular.

Debido a que el sistema no nitrificé adecuadamente, se considera conveniente analizar este

aspecto en un trabajo futuro para conocer las causas.

Durante el lapso comprendido entre las 10 y las 22 h, dgbido al incremento de la CO, el OD
no fue suficiente para cubrir los requerimientos de los microorganismos. Por lo tanto, se
recomienda para trabajos futuros, aumentar ¢l suministro de oxigeno durante las horas con
mayor DQO. En este mismo tenor, se observé que la transferencia de oxigeno es una
limitante que debe ser analizada con més detalle para lograr un menor tiempo de reaccion,

aumentando el area superficial expuesta al crecimiento de la biopelicula.

Seria recomendable aumentar el nimero de piezas de material de soporte, incrementando la

relacion area/volumen y asi reducir el volumen del reactor.

Se observé una disminucién en las concentraciones de fosforo del agua residual, con
porcentajes de remocién en un intervalo entre 5.6 y 17.5 %. Las tasas de remocién de fosforo

no mostraron ninguna tendencia con respecto a la carga organica.
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