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Resumen
Las investigaciones actuales sobre remocion bioldgica de nutrientes (C,

N y P) buscan las condiciones de operacién adecuadas en un reactor
para facilitar el desarrollo de distintas especies de microorganismos que
aprovechen la variedad de compuestos que causan contaminacién en
las aguas, al costo mas bajo posible. Como una de las probables
respuestas a los problemas técnicos del tratamiento de agua residual se
ha estudiado la obtencion de granulos aerobios, que son agregados de
microorganismos de forma esférica que desarrollan altas velocidades de
sedimentacion y permiten la retencion de mayores concentraciones de
biomasa que los lodos activados comunes. Hasta ahora, la remocion de
nitrogeno y fésforo en el mismo reactor no ha sido caracterizada
completamente en sistemas de operacion por lotes (batch) con granulos
aerobios (Cassidy, 2004).

La presente investigacion se centra en la remocion biolégica de fosforo,
uno de los nutrientes responsables del deterioro de los cuerpos acuosos
(por eutrofizacion) receptores de descargas de agua residual urbana e
industrial. El objetivo consiste en cuantificar el efecto sobre las
eficiencias de remocioén de fosfatos en un ciclo de tratamiento en un
reactor batch al variar la concentracion de fosforo en el influente. Se
busca encontrar las condiciones de operacion (tiempo de proceso,
tiempo de retencion hidraulico y respuesta del sistema a cambios de
concentracion de fosfatos en la alimentacion), el experimento se dividio
en dos etapas, estabilizacion y fase de pruebas: en la etapa de
estabilizacién se mantuvo una concentracion de P-PO,> de 4.5 mg/l
hasta constatar que se removia fésforo en el reactor, es decir, cuando se
han establecido las bacterias acumuladoras de fosforo (BAF) y
posteriormente en la etapa de pruebas se incremento la concentracion a
8 y 11 mg P-PO,* /I. De donde se determiné que los rendimientos en la
remocion de fésforo se incrementan, adicionalmente se registré el
consumo de materia organica, medida como DQO, y nitrdgeno como
amonio y nitratos para medir la cantidad de nutrientes removidos con el
tratamiento, los rendimientos alcanzados en la remocion de fosforo

fueron superiores al 90%, la eliminacion de DQO 88%, 93% en la



remocion de N-NH4" y un rendimiento del 50% en la remocion de N-NOz
El reactor se controlé con los parametros cléasicos del proceso de lodos
activados: la carga orgénica, CO, se mantuvo en un valor de 0.14+0.024
kg DQO/kg-SSV-d y el tiempo de retencion celular oscilé en valores de
13+0.6 dias, donde 0.14 kg DQO/kg-SSV-d corresponde al valor de
disefio. La granulacion fue un objetivo secundario debido a que las
condiciones de operacion del reactor para favorecer el establecimiento
de bacterias que acumulan fésforo (BAF), requiere largos periodos de
mezclado anaerobio que no permiti6 la aglomeracion de
microorganismos, de manera que primero se operd el reactor para el
establecimiento de BAF y posteriormente se modificaron las condiciones
de operacién para intentar la formacion de granulos, como se detalla en
el capitulo 3.

El experimento se realizé en un reactor de operacién por lotes de etapas
secuenciadas (SBR, del inglés sequencing batch reactor) a escala de
laboratorio inoculado con lodos activados de una planta de tratamiento
de aguas residuales urbanas, el SBR es un disefio modificado en que el
proceso de lodos activados se opera por etapas: llenado, mezclado,
sedimentacion y decantado, todo en el mismo tanque. El reactor se
alimentd con agua residual sintética, es decir preparada en el
laboratorio, que se asemeja en composicion a un influente de agua

residual doméstica.



Introduccion

La tecnologia de los procesos biologicos en el tratamiento de aguas
residuales esta centrada en el disefio de reactores que proporcionen un
entorno 6ptimo para el crecimiento bacteriano, induciendo una elevada
actividad de la biomasa microbiana que propicie la remocién de
compuestos contaminantes (Casey, 1997).

La remocion de nutrientes (compuestos ligados al nitrégeno y fésforo) de
aguas residuales es una operacion importante en la tarea de
conservacion de la calidad de las aguas receptoras, el interés se ha
centrado en la eliminacién del fésforo debido a que es el nutriente critico
o limitante de la eutrofizacion, ademas, los procesos existentes de
eliminacién de fosforo son menos eficaces y mas costosos. Se dispone
de diferentes operaciones para remover fdésforo como son la
precipitacion quimica, 6smosis inversa, electrodidlisis y el proceso de
lodos activados modificado (Ramalho, 1991). La desventaja de los
procesos fisicoquimicos radica en su elevado costo y generacion de
residuos de manejo especial, de esto surge la importancia de investigar
procesos econémicos y ecoldgicos.

La mayoria de plantas de lodos activados convencionales para el
tratamiento de aguas residuales que actualmente operan se han
diseflado para la remocién de compuestos organicos carbonosos,
aunque presentan remocion de fésforo y nitrdgeno debido a que las
células bacterianas poseen un su composicion 2% de fésforo y 12% de
nitrégeno, en masa seca, sin embargo, la remocién es deficiente y la
calidad del efluente obtenido en estos tratamientos resulta insuficiente
para cumplir con las normas de conservacion establecidas (Hammer,
1996). Actualmente se logran eliminaciones de fésforo superiores a las
requeridas para la sintesis de biomasa, mediante estrategias de
operacion adecuadas: la principal condicion es proveer un ambiente
anaerobio, temporal, seguido de una fase aerobia en el reactor
(Villasefior, 2001). El fosforo se remueve de la siguiente forma, cuando
los niveles de oxigeno disuelto en el licor mezclado (mezcla de lodos
activados y agua residual) son nulos o muy bajos, la biomasa libera
fésforo en el licor en forma de orto-fosfatos solubles (PO,>, HPO,*,

3



H.PO, y H3PO,), posteriormente bajo condiciones aerobias, logradas
con altas tasas de aireacién, los microorganismos consumen los
ortofosfatos en cantidad superior al inicialmente liberado, causando una
remocion de fésforo del influente de agua residual alimentada al reactor
(WPCF, 1994). Es posible remover también una fraccion del nitrégeno
con la alternancia de ambientes anaerobios/aerobios por nitrificacion-
desnitrificacion, la nitrificacion es la reaccion bioquimica de oxidacion de
amonio a nitritos y nitratos y la desnitrificacion es la conversion
bacteriana de nitritos y nitratos a nitrdgeno molecular (Winkler, 1994 vy
Rittmann, 2001).

En afos recientes las investigaciones en el area de tratamiento de
aguas residuales han mostrado que el uso de sistemas con alta
concentracion de biomasa, como los procesos de biopelicula resultan
altamente efectivos para la remocion de contaminantes, una de estas
tecnologias es la granulacién aerobia, un granulo es un aglomerado de
microorganismos de forma redondeada que presenta mayores
velocidades de sedimentacion que los fléculos de los lodos activados. La
granulacién se ha llevado a cabo satisfactoriamente en reactores batch
de columna, tipo SBR, que son sistemas modificados del proceso
original de lodos activados, cuya diferencia primordial es que este
sistema consta de un solo tanque en donde se llevan a cabo las
diferentes etapas del tratamiento: llenado, mezcla, sedimentado y
decantado (Morgenroth, et al., 1997).

La presente investigacion busca encontrar las condiciones y estrategias
de operacién adecuadas en un SBR para inducir el establecimiento de
bacterias acumuladoras de fésforo, y determinar el efecto sobre los
rendimientos para remocién, como ortofosfatos, del tratamiento cuando
se incrementa la concentracion de fésforo en el influente manteniendo la
concentracion de sélidos constante en el reactor mediante la purga de

lodos.



Hipotesis, objetivos y alcances

Hipotesis

En un reactor de lodos activados de operacion por lotes donde existen
bacterias acumuladoras de fosforo es factible que se incremente la
concentracion de fosfatos en el influente sin alterar los rendimientos de

remocion de fésforo.

Objetivos

General
Evaluar la remocion de fosforo de un influente de agua residual sintética
en un reactor batch al incrementar la concentracion de dicho

componente.

Particulares

Determinar la concentracion de biomasa en el reactor, las remociones
de materia organica y nutrientes durante la ejecucion de los ciclos de
tratamiento mediante analisis de laboratorio de Sélidos Suspendidos
Totales (SST), Solidos Suspendidos Volatiles (SSV), Demanda Quimica
de Oxigeno (DQO), fésforo como orto-fosfatos y nitrégeno como N-NH,*
y N-NO3'.

Mantener constante la concentracion de lodo en el reactor mediante la
purga de licor mezclado al final de la aireacion.

Una vez establecidas las poblaciones de bacterias acumuladoras de

fosfatos, BAF, inducir la granulacion de biomasa.

Alcances

La experimentacion se realiza en un reactor a nivel de laboratorio.
El reactor es alimentado con agua residual sintética.
El reactor no sera inoculado, contiene biomasa aclimatada a condiciones

especificas.



Capitulo 1. Remocion de nutrientes y materia organica

de aguas residuales via bioldgica
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1. Remocion de nutrientes y materia organica de aguas residuales
via bioldgica

Uno de los objetivos centrales del tratamiento biolégico de aguas
residuales es la conversibn de materia organica biodegradable en
biomasa microbiana que pueda ser retirada adecuadamente por medio
de una operacion unitaria de separacion de fases solido-liquido como
sedimentacion o flotacion (Casey, 1997). Adicionalmente, el retiro de
nutrientes como el fésforo y el nitrégeno de las aguas residuales se ha
vuelto obligatorio en el marco actual de conservacion ambiental porque
implica un dafio severo sobre la calidad de las aguas receptoras,
haciendo necesario controlar el vertido de tales compuestos (WPCF,
1994). Hay que considerar, sin embargo, que el tratamiento integral de
aguas residuales para remocién de contaminantes en su conjunto, se
compone de procesos fisicos, quimicos y biolégicos (Hammer, 1996).
Las aguas residuales con una concentracién relativamente baja de
materia organica (menos de 500 mg DBO/I) pueden ser tratadas de
forma eficiente y econdémica mediante procesos aerobios, donde una
fraccion de materia organica se convierte a diéxido de carbono a través
de la respiracion microbiana y la restante es transformada en biomasa
microbiana. Las unidades de un proceso aerobio requieren una
aportacion continua de oxigeno para mantener la respiracién microbiana,
mientras que en el proceso anaerobio el oxigeno debe mantenerse
excluido 6 a muy baja concentracion porque resulta toxico para algunas
bacterias, los procesos anaerobios son usados para tratar residuos con
cargas organicas elevadas, como los lodos de desecho de una planta de
tratamiento (Casey, 1997). Los microorganismos que participan en los
procesos de depuracion de efluentes acuosos también pueden ser
clasificados como aerobios o0 anaerobios y existen algunas especies
capaces de realizar sus funciones en ambos medios, se denominan
organismos facultativos, que sin embargo tienen la capacidad de
metabolizar la materia organica de mejor forma en presencia de oxigeno
disuelto (Wun-Jern, 1989)



1.1Sistemas de tratamiento de agua residual con granulacion de

biomasa

El método de granulaciobn aerobia estd considerado dentro de los
procesos biolégicos de tratamiento avanzado o terciario de aguas
residuales, que a diferencia de los métodos normales, es util, de acuerdo
a la configuracion del sistema, para remover una mayor variedad de
compuestos contaminantes, como materia organica, amonio, nitratos y
nitritos, fosforo como orto-fosfatos y algunas bacterias y virus (Hammer,
1996). Los granulos aerobios han sido descritos como aglomerados de
diferentes especies bacterianas y otros organismos unicelulares,
materiales inertes, organicos e inorganicos que conforman un
ecosistema donde cada tipo de organismo desempefia diferentes
funciones en la remocion de residuos. En comparacion con el proceso
de lodos activados convencional, donde solamente se desarrollan
fléculos, los biogranulos tienen una estructura densa y fuerte, presentan
un forma redondeada u oval que permite un sedimentado mas eficiente y
debido a que se desarrolla una mayor cantidad de microorganismos por
unidad de volumen se posibilita el tratamiento de aguas residuales con
altas concentraciones de contaminantes organicos en un espacio
reducido (Alves, 2000).

La aglomeracion de microorganismos no €S un proceso espontaneo,
puesto que las bacterias no se pueden agregar naturalmente a causa de
las fuerzas de repulsion electrostatica de hidratacion y de las
interacciones entre ellas. Sin embargo, cuando en un sistema de
tratamiento se dispone de un afluente de agua residual con un balance
adecuado de nutrientes y se asignan condiciones de operacion
especificas, como las que se describen a continuacion, es posible
propiciar tal aglomeracion. La biogranulacién, por lo tanto, implica un
equilibrio entre las interacciones celulares y las condiciones de
operacion del reactor que incluyen fendmenos fisicoquimicos vy
biologicos simultaneos que no han quedado completamente entendidos
(Tay et al., 2002). Algunos autores consideran que es un caso especial

del crecimiento de biopelicula (Beun et al., 2002).
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Los granulos se caracterizan por las siguientes propiedades, de acuerdo
con Bishop (2003):

Poseen diametros de 0.5 mm a 4.5 mm.

Desarrollan velocidades de sedimentacion de 0.2 a 1.3 cm/s.

Presentan forma regular esférica u oval.

La superficie de los agregados microbianos puede ser lisa 0 aspera de
acuerdo a las condiciones de operacion.

Se han logrado obtener granulos bajo condiciones anaerobias y
aerobias, la granulacion anaerobia es un método bien estudiado pero
presenta deficiencias, por ejemplo que el tiempo de granulacién es largo
y la estabilizacion del sustrato también es lenta, ocasionando que el
proceso sea poco eficiente, para superar tales deficiencias, en afios
recientes se ha estudiado la tecnologia de granulacion aerobia como
método alternativo teniendo éxito en reactores batch tipo columna
(Morgenroth et al., 1997)

1.1.1 Factores que afectan la granulacion de la biomasa

Carga organicay composicién del sustrato

El investigador Moy (2002) reporté que es factible desarrollar granulos
aerobios de tamafio promedio, alrededor de 1.6 a 2 mm en un rango de
carga organica de 2.5 a 15 (kg DQO/m3.dia) 6 0.2 a 0.25 kg DQO/kg
SST-d. En trabajos experimentales recientes se han cultivado granulos
aerobios con una gran variedad de sustratos como la glucosa, acetato,
etanol, fenol y mezclas de tales compuestos (Beun et al., 2002; Peng et
al., 1999), no obstante la estructura interna del granulo puede verse
afectada por la fuente de carbono ya que la diversidad de especies
bacterianas aprovechan de distinto modo cada sustrato (Tsuneda et al.,
2003).

Tiempo de retencién hidraulico (TRH)
Se define como la relacion entre el volumen de trabajo del reactor sobre
el gasto del influente. Es un parametro importante de disefio ya que si el

tiempo suministrado es corto, se produce una pérdida considerable de



lodos (biomasa) porque no se dispone del tiempo necesario para el
crecimiento y aglomeracién de las bacterias y en caso contrario, cuando
el TRH es alto se favorece la aparicion de biomasa en suspension, por
esto, el TRH es un factor de seleccidén de la comunidad microbiana que

se desee en el sistema (Tay et al., 2002).

Tiempo de retencién celular (TRC)

El TRC o edad de lodos es un parametro de disefio y control que mide la
masa de microorganismos en el sistema sobre la fraccion de
microorganismos que salen del reactor por unidad de tiempo, es una
variable de gran utilidad en un sistema biolégico ya que modificando su
valor se pueden manipular indirectamente las poblaciones bacterianas
gue habitan el sistema, por esto, los granulos aerobios se ven influidos
por esta variable, en general, un TRC menor de 20 dias es suficiente

para obtener granulos aerobios (Wang, 2009).

Tiempo de sedimentacion

Este parametro es de utilidad en la seleccion de las comunidades
microbianas que puedan establecerse en el reactor y como regla general
no debe exceder los 10 minutos. Una vez conformados los granulos, el
tiempo de sedimentacion se reduce considerablemente, al respecto Qin
(2004) informé que el cultivo de granulos aerobios se consiguio
efectivamente en un sistema SBR con un tiempo de sedimentacion de 5

minutos.

Fuerzas cortantes

Una fuerza de cizallamiento o corte alta causada por el flujo de aire
ascendente en el licor mezclado favorece la formacion de granulos y una
vez conformados les otorga estabilidad al incrementar o mantener su
densidad y dureza (Shin et al., 1992), la velocidad superficial del gas
debe ser mayor de 0.7 cm/s y para fines de disefio se suele emplear un

valor de 1.2 cm/s en reactores batch de columna.
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Oxigeno disuelto, pHy temperatura

El oxigeno disuelto OD es una variable importante en el funcionamiento
de sistemas de tratamiento aerobio de influentes acuosos. En este
sentido, Peng (1999) comenta que en reactores biolégicos donde la
concentracion de OD esta por debajo de 1 mg/l no es posible obtener
granulos aerobios satisfactoriamente. Por otro lado, la influencia del pH
en el desarrollo de comunidades microbianas granulares no ha sido
detallada pero se ha comprobado que prefieren condiciones ligeramente
basicas (Yang et al., 2003).

En cuanto a la temperatura, la granulacién aerobia se ha realizado a
condiciones ambiente, temperaturas entre 15 y 30°C, pero se han
reportado estudios donde se obtuvieron granulos con buenas
propiedades en biorreactores que operaron a temperaturas por debajo
de los 10°C (Tay et al., 2002).

1.1.2 Estructurainterna del granulo
El granulo esta conformado por una gran variedad de especies
bacterianas cuya distribucion depende de la composicién del sustrato,
las condiciones ambientales y de operacion. Aunque la granulacién se
lleve a cabo en condiciones aerobias es posible que se desarrolle una
zona anaerobia en el interior del granulo a causa de las limitaciones de
difusién del oxigeno, de tal forma que la estructura del granulo tiene dos
fases, la externa que es aerobia (hasta una profundidad de 500 um) y la
interna anaerobia (figura 1a), asi, en la regién superficial se presentan
reacciones de oxidacion como degradacion de material carbonoso y
nitrificacion (véase seccion 1.3.1), mientras que en el interior ocurre

desnitrificacion (Beun et al, 2002), proceso analizado en la seccion 1.3.2.
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En la regién aerobia ocurre:
Granulo Aerobio Degradacién de sustrato
COT + 0, - CO, + H,0
Nitrificacidn
NH{ + 0, - NOy

En la zona andxica puede presentarse
la reaccion de desnitrificacion:

COT + NOy > N, + CO, + H,0

[ Zona aerchia

Zona anaerobia/andwmca COT: Carbono organico total

Figura 1.1. Estructura del granulo y reacciones basicas.

En la interfase liquido-granulo la transferencia de masa es dominada por
la conveccion, sin embargo si el flujo es laminar la velocidad del fluido
tiende a cero y el transporte masivo se rige por la ecuacion de Fick, de
esta manera, solo en la superficie granular y en el interior del granulo es
la difusion el principal mecanismo de transporte (Horn y Hempel, 1998).
Puede pensarse entonces que la difusién resultante dentro del granulo
es analoga a la que se presenta en una reaccion dentro de un
catalizador poroso esférico.

El sustrato organico se transporta por difusion al interior del granulo
donde es utilizado por las reacciones microbianas. Otros investigadores,
como Miller et al. (1995) han concluido que la resistencia al transporte
de materia en el granulo es mayor que en la interfase liquido-sélido lo
gue limita el coeficiente global de transferencia de masa, asi, es posible
describir la difusion de sustrato en el granulo por considerar Unicamente
la resistencia debida a la estructura misma del granulo. Evaluando la
limitacion de oxigeno y NH;" mediante un balance de masa pueden
obtenerse los perfiles de concentracion dentro del granulo por

integracion de la ecuacion diferencial de segundo orden referida a una
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capa de espesor infinitesimal, r, el flux del compuesto A, Ja, Yy la
superficie granular, 4nr?. Para un granulo completamente esférico, la
ecuacion es:
Jar * ATr2 — Jgrinr * 4T(r + AT)* + Ry * 4nir®Ar = 0
Una expresion tipo Monod y la ecuacion de Fick son utiles para describir
el consumo de sustrato y la resistencia a la difusion en un granulo:
1d ( , dS
A 7 \T 0~
r2dr dr

Da es el coeficiente de difusion molecular del compuesto A en la fase

) = RA,i; i = 1,2, . n

liquida, S es la concentracion del sustrato y Ra; es la velocidad de

reaccion de A.

1.1.3 Configuracién de un sistema parainducir la biogranulacion
Investigaciones previas reportan que la obtencion de granulos aerobios
se llevo a cabo satisfactoriamente en reactores batch de columna con
flujo ascendente de aire, tipo air-lift (figura 1.2) o convencional (figura
1.3). Los investigadores Beun (2002) y Tay et al. (2002) han establecido
gue en funcion de la configuracién del reactor se desarrolla un patrén de
flujo especifico que influye considerablemente en las caracteristicas de
los agregados microbianos. Para aplicaciones practicas el reactor debe
tener una relacion L/D = 6, ya que esto asegura una trayectoria mas
larga del fluido que proporciona un desgaste hidraulico mas eficaz y
friccion sobre las comunidades microbianas, factores que son
necesarios para dar redondez y mayor densidad al granulo.

Los reactores se han configurado de diversas formas con la finalidad de
obtener granulos mas densos y fuertes, aunque en los experimentos
precedentes los sistemas comparten caracteristicas esenciales, como el
flujo continuo de gas a través del licor mezclado y el aporte paulatino de
nutrientes. En la figura siguiente se muestran las configuraciones de un

reactor en donde se han cultivado con éxito agregados granulares.
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Configuraciones apropiadas para

biomasa.

inducir la granulacién de

Diagrama esquematico.

Caracteristicas.

Licor
Tubo interno mezclado.
pot detide
fluye el gas.

Difuzor de

aire.

Figura 1.2, Beactor tipo
air-ift

En este sistema se induce
un flujo continuo de aire (u
otro gas si el mezclado es
anaerobio), a través de un
tubo interno, el patrén de
flujo desarrollado provee
mezcla completa al licor y
los esfuerzos de corte a lo
largo de la trayectoria del
fluido asignan friccion a
los agregados
microbianos otorgandoles
redondez.

Licor
mezclade.

Dhifuser de

aire,

Figura 1.3, Reactor tipo

columna

Se suministra aire para
proveer oxigeno como
reactivo del sistema y para
favorecer condiciones de
mezcla uniforme entre los
microorganismos 'y el
sustrato alimentado. Con
esta  configuracibn se
generan esfuerzos de
corte a través de la
trayectoria que sigue el
gas induciendo la
aglomeracién de la

biomasa.
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1.2Remocién bioldgica de fosforo de aguas residuales

1.2.1

El fésforo es uno de los nutrientes de importancia en el vertido de aguas
residuales tratadas, su presencia es comun en las corrientes de agua
residual doméstica e industrial, en especial de aguas provenientes de las
industrias de detergentes, alimenticia y ganadera, el vertido de
corrientes acuosas con alto contenido de fésforo en sus formas orgénica
y oxidada promueve la eutrofizacion (enriquecimiento de nutrientes en
un ecosistema acuoso que favorece el desarrollo de flora acuatica
indeseable capaz de deteriorar irreversiblemente el medio), por tal
motivo la regulacion en muchas jurisdicciones exige una reduccion de la
concentracion de este compuesto a niveles de 0.5 a 2 mg/l de P-PO,*

antes de la descarga (Rittmann, 2001).

Descripcion del mecanismo de remocidn biolégica de fosforo

Los compuestos ligados al fésforo encontrados en aguas residuales
incluyen ortofosfatos, fosfatos condensados y fésforo de compuestos
orgénicos. Los ortofosfatos son: PO,*, HPO,*, H,PO, y HsPO,, en
aguas residuales &acidas predominan los H,PO, y H3zPO, y en
condiciones alcalinas los PO,*. Los fosfatos condensados son
compuestos formados por la union de dos o mas fosfatos, el enlace
caracteristico es P-O-P, de estos se consideran dos tipos, los poli-
fosfatos (polimeros de acido fosférico, como el hexametofosfato que
tienen una cadena lineal) y los metafosfatos que presentan cadenas
ciclicas, estos compuestos se hidrolizan en las aguas residuales dando
como producto ortofosfatos, aunque el proceso de hidrdlisis es lento. Los
compuestos organicos también son transformados a ortofosfatos por
hidrolisis y algunas veces por oxidacion e isomerizaciéon (Snoeyink &
Jenkins, 1980). Las principales bacterias capaces de aprovechar esos
compuestos en un tratamiento biolégico de aguas residuales son del tipo
heterétrofas (su fuente de carbono es la materia organica biodegradable)
y estrictamente aerobias, estos organismos son capaces de captar
elevados niveles de fésforo como poli-fosfato empleando una baja

cantidad de energia. Si los microorganismos se adecuan, se induce el
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almacenamiento del fosforo, provocando que la remocion neta de fésforo
a través de la captacion en la biomasa se incremente significativamente
(Rittmann, 2001).

Las principales bacterias acumuladoras de fésforo (BAF) son las
especies Acinetobacter, Pseudomonas y Moraxella (Toerien et al.,
1990), estos microorganismos son capaces de almacenar fésforo bajo
condiciones especificas. Cuando la biomasa microbiana es sometida a
un ambiente anaerobio, la materia organica biodegradable en el agua
residual es convertida en acidos grasos volatiles (AGV) por bacterias
acidogénicas a través de fermentacion y oxidacion y posteriormente los
acidos grasos son tomados por las bacterias acumuladores de fosforo y
almacenados como PHB (polihidroxibutirato) 0 PHA
(polihidroxialcanoato), la energia requerida para esta captacion y
almacenamiento es provista por la hidrolisis intracelular de poli-fosfatos y
la glicdlisis de glucogeno de las reservas de las bacterias poli P con la
liberacién simultanea de orto-fosfatos al liquido. En una etapa aerobia
posterior, el PHB almacenado se libera y es usado como fuente de
energia para el crecimiento, la sintesis de glucogeno y la absorcién de
fosfato, esta energia producida es usada entonces para reponer las
reservas de las BAF (WPCF, 1994), de tal forma que el fosforo es
captado por los microorganismos en cantidad superior al que
inicialmente se liberé causando una remocion neta de fésforo (véase
figura 1.4).

Cuando se dispone de un sistema de lodos activados o granulos
aerobios en el que se produce una alternancia de ambientes anaerobios
y aerobios y se cuenta también con alguna cantidad de materia organica
facilmente biodegradable en el agua residual se puede desarrollar una
poblacién de este tipo de bacterias que remueven fosforo (Villasefior,
2001). Investigaciones precedentes muestran que el tratamiento
tradicional remueve solo cerca del 20 al 40% del fésforo del influente
bajo condiciones normales, es decir, cuando no se alternan condiciones

anaerobias-aerobias en el sistema (Hammer, 1996).
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La eliminacion de fésforo del agua residual se da mediante la purga de
biomasa del sistema que contiene una alta concentracion de este

compuesto (Villasefior, 2001).

Bererva 5/\)

orginicas Energia

Poly P é_J

Reservas
orginicas

P - Fosfatos

Didsmdo de
rcarbono

Apua

Medic anaerchio, Medic aerobio

Figura 1.4. Mecanismo de remocion de fésforo en un sistema de
tratamiento de agua residual donde existen bacterias acumuladoras de
fésforo, BAF.
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El esquema siguiente muestra el cambio de concentracién del P-PO,% y
DQOs en un reactor con fases anaerobia/aerobia en un cultivo donde

existen bacterias acumuladoras de fosforo.

Faze anaerchia Faze aerchia

% DQO Pfoefatos

5

g

fal

&

LK ]

=

r

-
Tiempo.

Figura 1.5, Perfil de concentracién de fosfatos v DQO enun
reactor donde se alternan condiciones anaerchias/aerchias

1.2.2 Variables que influyen en el proceso de remocion biolégica de

fosforo

e Temperatura. Afecta la velocidad de crecimiento de poblaciones de
bacterias acumuladoras de fésforo. Se ha demostrado que a
temperaturas moderadas, entre 5 y 15°C es posible tener remocion
biolégica de fésforo sin nitrificacion (véase seccion 1.5.1) y por encima
de 20°C se tiene nitrificacién. En la practica las temperaturas bajas no
afectan el mecanismo de remocion de fosforo pero si el de otros
procesos bioldgicos acoplados por lo que no son recomendables (Marais
y Jenkins, 1992).
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e Oxigeno disuelto. En la fase aerobia un nivel de 2 mg/l es suficiente aunque
puede resultar escaso para la nitrificacion si esta se desarrolla
simultAneamente, aun asi la incorporacion de remocion biolégica de fosforo
en un proceso biolégico no supone un alto consumo de oxigeno (Villasefior,
2001).

e Carga organica. El influente debe poseer materia organica
biodegradable en cantidad suficiente para no limitar el funcionamiento
del proceso, la relacion de carga organica debe encontrarse en un rango
de 0.2 a 0.4 kg DQO/kg SSV-d, en sistemas continuos (Villasefior, 2001)
y CO=0.13 en sistemas batch (Cuevas, 2001). En general se ha
comprobado que un aumento de materia organica facilmente
biodegradable favorece la formacién de PHB originando una mayor
cantidad de fésforo liberado en la fase anaerobia y consecuentemente
en la fase aerobia se produce una mayor captacion de fosfatos
(Villasefior, 2001).

e Tipo de sustrato. Si al inicio de la fase anaerobia se dispone de una
buena cantidad de materia organica como AGV, acido acético
preferentemente, las bacterias tendran la capacidad de almacenar mas
PHB, afectando positivamente el rendimiento global del proceso, porque
provoca una mayor liberacion de fosfatos a la fase liquida. Otros
compuestos también modificaran la eficiencia del proceso, los nitratos
por ejemplo, pueden actuar como aceptores de electrones en la etapa
anaerobia y alterar el metabolismo de las bacterias que remueven
fosforo (Villasefior, 2001).

1.2.3 Reacciones del fésforo
La degradaciéon de poli-fosfatos bajo condiciones anaerobias puede
expresarse segun la siguiente reaccion:

2C,H,0, + (HPO3) + H,0 - (C,H,0,), + PO}~ + 3H*
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Donde se muestra la fraccion de materia organica como acido acético, la
fraccion de materia organica almacenada (PHB) se expresa también
tomando la molécula de 4cido como unidad.
Por otro lado, bajo condiciones aerobias la ecuacion correspondiente de
acuerdo con Villasefior (2001):

C,H,0, + 0.16NH} + 1.20, + 0.2P03~

- 0.16CsNO, + 1.2C0, + 0.2HPO; + 0.440H~ + 1.44H,0

La cinética en la fase anaerobia se puede expresar mediante ecuaciones
tipo Monod para describir el consumo del acido acético y la produccion
de fosfatos en el medio:

dSac Sac
= =kge X
Tac dt ac Sac + KSaC BP

_ dSpos _
Tpos = 7 = Van-Tac

Sac denota la concentracion del acido acético en g DQOII, ki es la
constante de velocidad maxima de reaccién y Ks,. es la constante de
saturacion propia del sustrato y Xgp €s la concentracion de bacterias “poli
P” expresada en kg de biomasal/l, el término V,, es el volumen ocupado
en la reaccion anaerobia.

En la fase aerobia, considerando al fésforo como nutriente limitante, su

remocion puede expresarse segun la igualdad:

N —dSpoa _ MmaxPos Spoa
ro dt Yo Spost+ Kspos

Donde el coeficiente 4, p indica la velocidad especifica maxima de

Xpp

crecimiento de las bacterias ‘poli-P” 0 BAF, Kspp4 €s la constante de
saturacion para el sustrato en cuestion y Y, es el coeficiente de
produccion de biomasa expresado como g de biomasa formada/g de
sustrato consumido. Estos modelos cinéticos pueden integrarse y
producir una expresién que describa el cambio de concentracién de la
especie quimica a lo largo de la reaccion pero el valor de los coeficientes

cinéticos es dificil de obtener, los valores que se disponen en la literatura
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corresponden solamente a cultivos puros, es decir, de una sola especie

bacteriana.

1.3Eliminacion bioldgica de Nitrégeno

13.1

El nitrbgeno que contienen las aguas residuales comuUnmente se
encuentra como nitratos, nitritos, amoniaco, compuestos organicos
solubles y materia organica en suspension o en forma de particulas y
nitrogeno gaseoso disuelto (Winkler, 1994). Este compuesto llega a las
aguas residuales por medio de excretas humanas, escurrimientos de
terrenos donde se capta basura y por el vertido de residuos industriales,
particularmente del procesamiento de alimentos para consumo humano
y animal y residuos de la industria de los fertilizantes. Una composicion
tipica de nitrégeno en aguas residuales es 40% de N-NH;" y un 60 % es
materia orgénica ligada a nitrégeno (Hammer, 1996). Los procesos de
biopelicula utiles para la oxidacion aerobia de la DBO (como granulacién
aerobia) también pueden ser empleados para llevar a cabo la
nitrificacion, siempre y cuando se consideren criterios de disefio
importantes, como que la tasa de crecimiento de bacterias nitrificantes
es lenta y que en el sistema existe una competencia entre organismos

nitrificantes y heterétrofos por oxigeno y espacio (Rittmann, 2001).

Reaccion de nitrificacion

Se denomina nitrificacion a la oxidacién microbiolégica del N — NH;} a
N —NO; y N — NO3. La remocion de N-NH," es imperativa para algunos
tipos de aguas residuales debido a que propicia una elevada demanda
de oxigeno (mayor a 4.57 g O, / g N-NH;) y es toxico para
microorganismos y especies acuaticas (Reynolds, 1996). La nitrificacion
para remover N-NH,;" de aguas residuales también se realiza con el fin
de otorgar estabilidad biologica al efluente tratado y eliminar la demanda
de cloro residual libre, responsable de la produccion de cloraminas, que
€s un compuesto organico que posee al menos un atomo de cloro en su
estructura y que en elevadas concentraciones resulta perjudicial para la

salud humana y animal (Rittmann, 2001). Por lo tanto, la nitrificacion no
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remueve nitrégeno solamente transforma el amoniaco a una forma
oxidada (Winkler, 1994). El tratamiento biolégico tradicional de lodos
activados remueve DQO, pero dificilmente oxida el nitrbgeno amoniacal
(Hammer, 1996).

Las bacterias nitrificantes son autotrofas (su fuente de carbono es el
CO,), y estrictamente aerobias, ya que usan el O, para su respiracion y
como un reactante directo para la mono oxigenacion inicial del N — NH
a NH,OH (hidroxilamina). La nitrificacion suministra la fuente de energia
necesaria para las bacterias nitrificantes (Winkler, 1994).

El proceso de nitrificacién consta de dos etapas, la primera consiste en

la oxidacion del N — NH} aN — NO;, de acuerdo a la siguiente ecuacion.

Nitrosomas

2NH} + 30, ———— 2NOj + 4H* 4 2H,0 ... oo cee oo . (1)
of Kj
AG” = —45.79 —
e"eq

El género de bacteria mas importante durante ésta primera etapa son las
Nitrosomas; sin embargo también se han detectado géneros como
Nitrosococcus, Nitrosovibrio, y Nitrosolobus responsables igualmente de
la oxidacibnde N — NHf aN — NO; .

La segunda etapa de la reaccion de nitrificacion es la oxidaciéon de NO;
aNO; :

Nitrobacter

2NOF + 0) — 5 2NO3 wre e e (2)

Kj
e~ eq

AG” = —37.07

Se sabe que aunque la Nitrospira, Nitrospina, Nitrococcus y Nitrocystis
actian en ésta segunda etapa de reaccién, la Nitrobacter es el género
mas comun durante la oxidacion del NO; (Rittmann, 2001).

La reaccion total de Nitrificacion puede escribirse como:

Bacterias

NH} 4+ 20, ——— NO3 + 2H* + Hy0 ... .. cc. .. .. (3)
. Kj
AG” = —82.86 —
e~ eq

En sus investigaciones, Reynolds (1996) hall6 que la concentracion de
oxigeno disuelto minima para que la nitrificaciébn no se vea inhibida debe

ser de 2 mgl/l.
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Factores que influyen sobre la nitrificacion

Si un sistema no dispone de condiciones adecuadas la nitrificacion llega
a inhibirse ya que las bacterias nitrificantes son susceptibles a un
variado numero de factores ambientales, los mas representativos son,
segun Winkler (1994) y Reynolds (1996):

Los organismos nitrificantes no toleran condiciones acidas, se sabe que
la nitrificacion se detiene completamente a niveles de pH por debajo de
5, esto indica que la nitrificacion se favorece en ambientes alcalinos y se
ha reportado un valor éptimo cercano a 8.5

La nitrificacion no se presenta a temperaturas menores de 8°C.

Llega inhibirse a bajas concentraciones de oxigeno disuelto, menor a 2
mg/l.

También se ve afectada por deficiencias de nutrientes clave, iones de
calcio y sodio.

El tiempo medio de retencion celular, debe ser suficiente para alcanzar
la nitrificacién. Hay casos donde el valor del tiempo de retencién celular
de disefio es muy grande comparado con el tiempo requerido para

remover sustrato como DBOs ocasionando deficiencia en el proceso.

Cinética de la nitrificacion

La cinética de la nitrificacion se ve afectada por varios factores
ambientales como la temperatura, el pH y la concentracién de oxigeno
disuelto, por esa razon los valores reportados de parametros cinéticos
en investigaciones anteriores difieren ampliamente y por lo tanto deben
determinarse experimentalmente para cada sistema. El modelo cinético
de crecimiento de los microorganismos que sigue el proceso de
nitrificacion se supone que es del tipo Monod, que relaciona la tasa
especifica de crecimiento, W, con la concentracién, S de los sustratos

nitrogenados:

Um:S
U=
(Ks +5)

Donde pn, es la tasa de crecimiento en condiciones de abundancia de
nutrientes y en un cultivo puro de Nitrosomas y se determina mediante la
relacion siguiente, citada por Winkler (1994):
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1.3.2

pm (T°C) = 0.47 exp(0.098(T — 15)) ; dia™*
Ks es el coeficiente de saturacion, caracteristico del organismo y
nutriente e indica el nivel de concentracion de sustratos en el que la tasa
de crecimiento se ve reducida por baja disponibilidad de sustratos. Los
valores reportados por Beccari (et al., 1979) oscilan entre 0.063 y 4.59 g

nitrégeno/m?® y para fines de modelado se toma un valor de 1 g N/m?.

Reaccion de desnitrificacion

Desnitrificacion se define como la conversion bioquimica de NO; Yy
NO3 a N, (gas), es un proceso complementario de la nitrificacion, ya que
es necesaria la presencia de nitrégeno oxidado (Rittmann, 2001).
Inicialmente ocurre un proceso conocido como asimilacion, en que el
nitrato reduce su valencia y es incorporado a moléculas organicas
(Schroeder, 1977), este proceso es llevado a cabo por distintas
especies de bacterias facultativas heterétrofas, como son Pseudomonas,
Micrococcus, Archromobacter y Bacillus, en ausencia de oxigeno y
presencia de nitratos (fase anodxica), utilizan el nitrdgeno ya sea nitrito o
nitrato como el aceptor final de electrones, en un proceso denominado
disimilacién de nitratos en el que el producto final es nitrdgeno gaseoso.
(Reynolds, 1996). Algunos organismos solo pueden reducir nitratos a
nitritos y otros pueden reducir tanto nitratos como nitritos a nitrégeno,
asi, una poblacion de organismos desnitrificantes contiene muchas
especies diferentes que complican la cinética del proceso (Christensen y
Harremoes, 1977).

Para la conversion de nitrégeno y su eliminacién en ultima instancia, se
requiere por lo general una fuente de carbono adicional, metanol por
ejemplo, que se agrega para promover la reaccion de desnitrificacion. La
ecuacion bioquimica propuesta por McCarty (1971) para la

desnitrificacion es:

Desnitrificantes

NO3 + 1.08CH;0H + HY ————— 0.065CsH,NO, + 0.47N, + 0.76C0,
+ 2.44H50 oo oo ()
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Aunque Schroeder (1977), muestra los procesos de asimilacion y
disimilacién por separado, debido a que no todas las poblaciones de
bacterias nitrificantes llevan a cabo la reduccién de nitratos y nitritos:
NO3 + compuesto organico — células + NO, + CO,
NO; + compuesto organico — células + N, + CO,

Que suele expresarse también segun la igualdad:

desnitrificantes

2NO; 4+ 10e™ + 12HY ——— N, + 6H,0 .. ... ... ......(5)

Dicha consideracion es solo conceptual ya que no hay ninguna omision
si se considera una reaccion global para todo el proceso de
denitrificacion (Schroeder, 1977).

En biotecnologia medioambiental, la desnitrificacion se emplea cuando
se requiere una remocion alta de nitrégeno. Algunos ejemplos son los
tratamientos avanzados de influentes de aguas residuales a descargarse
en cuencas hidrolégicas que requieren protegerse contra la
eutrofizacion; tratamiento de corrientes procedentes de complejos
agroindustriales, tratamiento de agua potable que presenta elevados
niveles de NO3 o NO; . En cada una de estas aplicaciones, el nitrdgeno
oxidado soluble es convertido a N, (gas) que se libera a la atmosfera al

final del proceso (Rittmann, 2001).

Factores que influyen en el proceso de desnitrificacion

Temperatura. Los organismos desnitrificantes presentan una elevada
sensibilidad a los cambios de temperatura, se presenta desnitrificacion
en un rango de temperatura que va de los 0 hasta los 50°C con un valor
Optimo cercano a 40°C, aunque por simplicidad de operacion y costos
generalmente se realiza a condiciones ambiente (Crhistensen vy
Harremoes, 1997).

pH. El valor 6ptimo de pH varia segun el tipo de poblacion bacteriana en
el sistema, pero en general se ha determinado que un valor neutro o
poco alcalino es adecuado. Aunque investigaciones reportan
desnitrificacion en rangos de pH de 4.5 a 9.

Oxigeno disuelto OD. Es indispensable que existan condiciones

anoxicas en un sistema para que ocurra desnitrificacion, sin embargo en
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este rubro los reportes de trabajos precedentes muestran variaciones
amplias, muchos autores han observado nitrificacion y desnitrificacion
simultanea en sistemas bien agitados a bajas concentraciones de
oxigeno (1 mg/l).

Concentracion de sustrato organico. Algunas corrientes de agua residual
poseen una relacion C/N muy baja (menor a 20:1) como las procedentes
de la industria de fertilizantes y explosivos, esto provoca que la cantidad
de sustrato oxidable sea insuficiente para mantener altas tasas de
desnitrificacion, en tal caso debera suministrarse sustrato organico
adicional.

Inhibicion de la desnitrificacion. Ademas del oxigeno y los extremos de
pH y temperatura, no hay mucha informacion acerca de las sustancias
inhibidoras de la nitrificacién, Francis y Hencher (1981) encontraron que
concentraciones de niquel de alrededor de 0.5 mg/l y altas
concentraciones de calcio son inhibidoras, también se descubrié que el

metanol resulta inhibidor a concentraciones de 1500 mg/I.

Cinética de la desnitrificacion
Puede representarse por un modelo del tipo Monod que toma en cuenta
ambos sustratos:

) N,
Ks+ S K, + N;

U= HUm.

M es la tasa de crecimiento de microorganismos desnitrificantes, Hm €s
la tasa especifica méxima de crecimiento, S y N; son las
concentraciones de los sustratos organico y nitrogenado,
respectivamente, y Ks y K, sus correspondientes coeficientes de
saturacién, cuyo valor de saturacibn para los nitratos es
aproximadamente 0.1 g de N-NOgs, segun Christensen y Harremoes
(A977).
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1.3.3 Perfil de concentraciéon de nitrégeno en el reactor segun el modelo

cinético

Los procesos donde ocurren nitrificacion-denitrificacion son de
considerable interés en el tratamiento de aguas residuales y suelen
considerarse como un conjunto simple de reacciones secuenciadas para
describir el cambio de concentracion del nitrogeno y los
microorganismos en el tiempo.

Retomando las reacciones (1, 2 y 5) citadas en las secciones

precedentes se tienen las siguientes transformaciones para el nitrégeno:

nitrificantes

2NHj; + 30, ——— 2NO; + 4H* + 2H,0

nitrificantes
2NO; + 0, ——— 2NO;

desnitrificantes

2NO; + 10e™ + 12H* ————— 5 N, + 6H,0

Las reacciones pueden reordenarse de tal manera que puede escribirse

una reaccion secuenciada para la nitrificacién-desnitrificacion:

bacterias bacterias

2NHf + 40, + 10e” + 8H* ——— 2NO; + 12H* + 2H,0 ——— N, + 8H,0

1 2
Reacciones que se representan como A —» B — C, donde la especie A
corresponde al ion NH,;", B denota al nitrégeno oxidado NOsz Yy C

representa al N, gaseoso, suponiendo que ambas reacciones son de
primer orden e irreversibles la velocidad de reaccién por componente

puede expresarse como:

dC,
=g T TRl
ac
d_tB Tl 7'2 —_ kch - k2CB
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dCe
dt
Integrando las ecuaciones y dadas unas condiciones de inicio se tiene

=1, = kyCp

para el componente A:

CA = CAoe_klt

Y para las especies By C:

S —

(e—klt _ e—kzt)

1
CC = CAO (1 + m) (kle_kzt - kze_klt)

Estas relaciones dan la concentracion de cada especie en funcion del
tiempo de reaccién y la concentracion inicial del reactivo A. Los valores
de la constante de velocidad de reaccion ki, ko y ks se determinan
experimental o empiricamente y son funcién de las condiciones de

operacion y el tipo de poblacién microbiana que cohabite en el sistema.

De esta manera, si se relacionan las ecuaciones cinéticas de las
especies nitrogenadas con la cinética de crecimiento de los
microorganismos puede describirse con buena aproximacion un sistema
reactivo de esta naturaleza, desafortunadamente los valores de las
constantes de velocidad de reaccidbn y la caracterizacion de las
poblaciones de microorganismos que habitan un sistema de tratamiento
son dificiles de determinar, eso aunado a las simplificaciones impuestas
a los modelos ocasiona que la descripcion no sea rigurosa y solo sirva

de referencia para calculos preliminares.

1.4Reactor discontinuo secuencial en el tratamiento de aguas
residuales
El sistema denominado SBR (del inglés, sequencing batch reactor) es un
disefio modificado del proceso convencional de lodos activados y ha
sido ampliamente utilizado en el tratamiento de aguas residuales

municipales e industriales. La diferencia primordial es que el proceso de
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lodos requiere multiples tanques para llevar a cabo las distintas etapas
del tratamiento, mientras que en el sistema SBR el tratamiento de agua
residual se realiza en un solo tanque a través de etapas o fases
secuenciadas: llenado, reaccion, sedimentacion y decantacion. Como en
el proceso convencional de lodos activados, el sistema SBR es disefiado
para la remocion de material carbonoso con 6 sin remocién de nitrdgeno
y fésforo (Wang, 2009).

Se han descrito aplicaciones exitosas de los sistemas SBR en el
tratamiento de aguas residuales municipales, industria vinicola y
destilerias, aguas procedentes de lixiviados de vertederos, industrias de
curtidos, aguas residuales con elevada concentracion de sales, industria
papelera, industria lactea, aguas residuales de rastros e industria
ganadera porcina, entre otras. Las aplicaciones mas novedosas son las
relacionadas con aguas residuales de la industria textil, de la industria
azucarera y de la industria quimica que generan efluentes que contienen
compuestos fendlicos, BTX (hidrocarburos aromaticos derivados de
benceno, tolueno y xileno, principalmente), TNT, entre otros, quedando
demostrado el potencial de los SBR en el tratamiento de aguas
residuales industriales (Banas, 1999).

Figura 1.6. Descripcion de las etapas béasicas de operacion de un

reactor tipo SBR:

Fase de ciclo. Descripcion.
Llenado. En el llenado, el agua residual es
G, distribuida dentro del reactor que
iﬂE;_TE contiene biomasa, iniciandose la
residual, biodegradacion de  compuestos
organicos (Nyer, 2009). El tiempo de
Beactor SBER

llenado es dependiente de la razon
de entrada del influente y cubre
aproximadamente un 10% del tiempo
total del ciclo (Wun-Jern, 1989).
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Aireacion.

Bire 3 ravés
del licor
mezclado,

Dufuser,
Beactor SBR.

Una vez lleno el reactor se considera
el inicio de la etapa de reaccion, el
flujo del influente cesa e inicia la
aireacion del sistema para continuar
y potenciar la biodegradacién de los
constituyentes  organicos  (Nyer,
2009). El tiempo asignado a la
aireacion es funcion de la calidad del
efluente que pretenda obtenerse
pero en promedio tomara un 50% de
la duracion del ciclo (Wun-Jern,
1989).

Cuando solo se desea la remocion
de materia organica, el periodo de
aireacion puede ser corto, 60
minutos, sin embargo se asignan
periodos mas largos (2-4 h) para
otorgar estabilidad al proceso vy
promover la nitrificacion (Wun-Jern,
1989).

Sedimentacion.

Bictnaza
trucrobiana,

BEeacror SBERE.

Para inducir la sedimentacion de la
biomasa, se descontinda la aireacion
otorgando condiciones de reposo
que permiten la separacion de la
biomasa y el efluente tratado. El
mismo reactor SBR realiza la funcion
de sedimentador secundario (Nyer,
2009). El tiempo de sedimentacion
no debe extenderse demasiado
debido a que la biomasa puede
comenzar a flotar, usualmente el
periodo no supera 10-20 min de

acuerdo a las caracteristicas de la
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biomasa (Wun-Jern, 1989).

Decantado. Finalmente el efluente de descarga
es retirado del reactor mediante el

e, efluente
carificade. decantado y una vez terminado el

retiro del efluente comienza
nuevamente el ciclo.

La duracién de la fase de decantado
convencionalmente es la mitad del

tiempo de llenado.
Beactor SBER.

Adicionalmente, el reactor discontinuo secuencial debe ser purgado con
cierta periodicidad, esta accion tiene un efecto importante en el
rendimiento del sistema, aunque como tal no se incluye dentro de las
fases del ciclo ya que no se puede establecer concretamente un
momento determinado para el retiro de biomasa del reactor. La cantidad
y frecuencia de purgado se determinan con base en las necesidades
dictadas por los rendimientos. Por practicidad la purga suele realizarse

durante la sedimentacion o aireacion (Metcalf & Eddy, 1996).

Sistema SBR en la remocién bioldgica de nutrientes

La remocién biologica de nutrientes es un método relativamente barato
para retirar nitrégeno y foésforo del agua residual, mudultiples
investigaciones han consolidado a los procesos biol6égicos como un
medio fiable y efectivo de remocion de nutrientes (Metcalf y Eddy, 1996).
Ketchum y Liao (1979) realizaron una de las investigaciones clave en el
uso de sistemas SBR para la remocion bioldgica de fésforo cuando en
un proceso de lodos activados probaron como estrategia de control, la
inclusion de un periodo inicial anaerobio antes de la aireacion normal,
encontrando que se favorecia la acumulacién de fésforo en la biomasa
microbiana, sin embargo, la eficiencia global del proceso se redujo
debido a que la sedimentacion de lodos resultd ineficiente por el

desarrollo de poblaciones de bacterias filamentosas. Posteriormente
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Hayakawa (1986) confirmo esa hipotesis cuando introdujo a un sistema
de tratamiento una serie de fases intermitentes anaerobia/aerobia
encontrando mediante determinaciones analiticas que la tasa de
remocion de nitrégeno y fosforo se incrementaba.

La tecnologia SBR a menudo es utilizada en la remocion biolégica de
nutrientes a traves de la alternancia de  condiciones
anaerobias/anoxicas/aerobias para inducir una mejor remocion de
carbono, nitrogeno y fésforo, de manera simultanea (Wilderer, et al.
2001). Numerosos estudios han constatado su efectividad, como los
realizados por Demuynck (1994); Puig, (2004) y Villaverde, (2000)
dichos investigadores también encontraron que al inducir la remocion
simultdnea de nutrientes se reduce la demanda de carbono (sustrato
organico) para la desnitrificacion, minimizando asi los costos operativos.
Recientemente se han realizado experimentos con ciclos cortos
anaerobios/aerobios (27-110min) que muestran altas eficiencias, como
el realizado por Kuba et al. (1997) quien obtuvo una remocién mas
estable y completa de fosforo con esa clase de operacidon que en un
SBR operado con una fase de reaccion de hasta 330 min.

La remocién de nutrientes por granulacion aerobia en sistemas SBR ha
sido demostrada en investigaciones anteriores, incluyendo nitrificacion
(Tay et al., 2002; Tsuneda et al., 2003; Tokutomi, 2004), remocién de
nitrégeno bajo condiciones alternantes aerobias/anaerobias (Jang et al.,
2003; Yang et al., 2003), nitrificacion y denitrificacion simultanea (Beun
et al.,, 2002), y remocion biolégica de fésforo (Lin et al., 2003). Sin
embargo la remocion de nitrégeno y fésforo en el mismo reactor ain no
ha sido caracterizada completamente en sistemas SBR con granulos
aerobios. Ademas, la experimentacién con que se cuenta no ha sido
realizada utilizando como afluente aguas residuales reales (Cassidy,
2004).

Es importante sefialar que para lograr una buena eficiencia en la
remocion de nutrientes en un proceso de tratamiento biolégico es
condicion que estos se encuentren en cantidad suficiente. Si algunos
nutrientes esenciales estan ausentes, el crecimiento microbiano se
detiene. Diversos investigadores han informado que nutrientes como
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1.4.2

carbono organico (expresado comunmente como DBOs) nitrogeno y
fosforo deben presentar una relacion de 100:5:1 para que el tratamiento
se lleve a cabo eficientemente, también estudios pasados indican que
los requerimientos de nutrientes son variantes y estan en funcién del tipo
de proceso, anaerobio o aerobio, composicion de los residuos, disefio de
la planta, modo de operacién y factores ambientales (Broderick y
Sherrard, 1985 y Sherrard y Schroeder, 1982).

Caracteristicas del reactor SBR paralodos activados

Un sistema SBR consta tipicamente de un recipiente de proceso, equipo
de aireacién, un decantador, equipo de bombeo, tuberia y accesorios y
un sistema de control del proceso que incluye sensores de nivel,
temporizadores, interruptores autométicos y valvulas que permiten
secuenciar y regular las diferentes etapas de operacion (Nyer, 2009).
Para trabajos experimentales de laboratorio el reactor batch tiene una
seccidn transversal circular o rectangular y la mayoria se han construido
de plexiglas, tal como lo hicieron Dennis e Irvine (1977) o vidrio como el
gue us6 Hsu (1986), que son investigaciones pioneras usando dicho
sistema. Estos investigadores mencionan que en sus experimentos
utilizaron reactores con didmetros cercanos a los 10 6 20 cm y alturas
gue van de los 40 a 60 cm y a la fecha se siguen empleando recipientes
con dimensiones semejantes. Los reactores estan equipados con
difusores de aire y en algunos casos con agitadores magnéticos o de
paletas (Abuyafed y Schroeder, 1986). Una sola bomba puede ser usada
para el llenado del reactor mientras otra bomba a través de una valvula
solenoide es usada para el decantado (Dennis e Irvine, 1977). Es
recomendable el uso de un controlador basado en temporizadores para

actuar las bombas, valvulas y el compresor de aire.
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Ventajas del sistema

Simplicidad en la operacion, uso de un espacio minimo ya que consta
solamente de un recipiente de proceso, flexibilidad en su disefio (Nyer,
2009).

Permite obtener efluentes de calidad aln bajo condiciones variables de
carga organica en el influente (Nyer, 2009).

Menor costo que los sistemas convencionales de tratamiento bioldgico,
como consecuencia de la menor necesidad de terreno y de la
simplicidad de operacion (Banas, 1999).

En este tipo de sistemas se elimina la necesidad de instalar el
sedimentador secundario y el sistema de recirculacién de biomasa tipico
del proceso de lodos ya que la biomasa se mantiene todo el tiempo
dentro del reactor.

Como la composicién del licor mezclado es uniforme en todo el sistema,
existe una alta tolerancia a caudales altos y a cambios drasticos en las
cargas organicas.

El tiempo de retencion celular es controlado sin dificultad, limitando asi
el crecimiento excesivo de bacterias filamentosas, organismos que en
exceso son responsables de una sedimentacion ineficiente.
Adicionalmente un sistema SBR es capaz de remover DBO con
eficiencias comparables con el proceso de lodos activados, en rangos de
85% a 95% (Nyer, 2009).

Permite eliminaciébn de nutrientes. Los sistemas SBR pueden ser
utilizados para realizar un proceso completo de nitrificacidn,
desnitrificacion y captacion de fosforo. Estos parametros son los que
suelen dar mas problemas cuando se trabaja con tecnologias
convencionales (Banas, 1999).

Capacidad para la adaptacién de los microorganismos a influentes con

elevado contenido en sales (Banas, 1999).

Limitaciones del sistema

El mayor inconveniente de un sistema SBR en el tratamiento de aguas

residuales se presenta cuando la concentracibn de compuestos
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1.4.3

organicos en el influente es baja, dando como resultado una operacion
incompleta que afecta significativamente a las poblaciones de
microorganismos (Nyer, 2009).

No maneja grandes caudales, los sistemas en operacion se disefiaron
para recibir gastos no mayores de 22 I/s debido a que el tratamiento de
caudales mas elevados requiere un sistema de operacién y control mas
sofisticado y costoso que desalienta su implementacion por la elevada
inversion inicial (Wang, 2009).

Se requiere un sistema de control automéatico que resulta costoso. Este
incluye valvulas de control automaticas, sensores de flujo y nivel y un
controlador logico programable, que requieren revision y mantenimiento
constante (Nyer, 2009).

Debido a las fluctuaciones del flujo de agua residual al sistema, las
instalaciones de la planta de tratamiento deben sobre-disefiarse para

soportar esos posibles cambios (Wun-Jern, 1989).

Operacion de un Reactor Discontinuo Secuencial

Mantener estable un sistema de tratamiento bioldgico significa
desarrollar una poblacion bacteriana activa a una concentraciéon
especifica y con caracteristicas bien definidas, de forma que sean
capaces de estabilizar un residuo organico contenido en un afluente de
agua residual hasta una concentracion predeterminada (Schroeder,
1977).

Los modelos empleados en la prediccion de concentraciones y tiempos
de reaccidn para un sistema de tratamiento secundario (como los que se
presentan en la seccion 1.5) tienen limitaciones debido a la dificultad de
célculo de las constantes cinéticas implicadas, por esto se han
desarrollado relaciones mas practicas para el disefio y operacion del
proceso, por ejemplo, el tiempo de retencion celular, la relacién
alimento/microorganismo 0 carga organica y la tasa de utilizacion
especifica de sustrato, ya que ofrecen indicios de la adecuada o
inapropiada operacion del sistema sin ser necesarias las exhaustivas

determinaciones de laboratorio (Metcalf y Eddy, 1996).
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El tiempo de retencion celular se basa en el hecho de que para controlar
la tasa de crecimiento y por lo tanto el grado de estabilizacion del
residuo es necesario purgar una cantidad determinada de masa celular
constantemente del sistema. Se define, entonces, como la masa de
microorganismos en el reactor dividida por la cantidad promedio de
masa purgada en un dia y se expresa como:
VX
QuwX + QX
V es el volumen de reaccion, X, la concentracion de microorganismos,

TRC =

gue corresponde a los SSV, Q, el gasto de purga y Q. el gasto del
efluente. De tal forma que empleando el TRC como parametro de control
no es necesario determinar la cantidad de biomasa activa, ni evaluar la
cantidad de alimento utilizado (Metcalf y Eddy, 1996).

Analogamente el término carga organica o relacion alimento-
microorganismo, se usa habitualmente como parametro de disefio y

control por su rapidez y simplicidad de célculo, se ha definido como:

So
v
— X
Qo

S, la concentracion de sustrato en el afluente en (mg DQO/I), Q, es el

Co =

caudal del influente (I/s) y V, el volumen del reactor. El cociente &

0
representa el tiempo de retencion hidraulica o tiempo promedio de
contacto de agua residual con la biomasa microbiana (Rittmann, 2001).
El término de consumo especifico de sustrato sirve para medir la
cantidad de materia organica consumida con respecto al tiempo y la
concentracion de microorganismos activos, es decir, aquella fraccion de
la biomasa en el sistema que degrada la materia organica, y se calcula
de forma aproximada segun:
1dS Q,S,—S.

“Xxdt v X
Para determinar su valor, es necesario conocer el sustrato consumido y
la masa de microorganismos que intervienen en tal consumo, el sustrato
consumido comunmente se determina como la diferencia entre la DQO o
DBOs a la entrada y a la salida del sistema. El inconveniente del uso de
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esta variable como parametro de operacion y control es la dificultad de la
determinacion de la biomasa activa de microorganismos.

Asi, estas tres relaciones ofrecen un panorama claro de la forma de
operacion de un sistema biolégico que por la rapidez de obtencion de los
valores permite ajustar las condiciones de operacion eficientemente
(Metcalf y Eddy, 1996).

En cuanto a la operacion fisica del sistema SBR, este se ajusta en
funcidn del tiempo mas que en espacio; la idea basica de operatividad
de un sistema no es complicada, sin embargo cuando se trata de operar
un sistema de tratamiento puede resultar complejo, sobre todo al
enfrentarse a los desafios Unicos de los procesos de depuracion (Nyer,
2009).

Por lo general el sistema SBR opera en ciclos con una duracién de entre
6 y 12 h para el tratamiento de aguas residuales domésticas, aunque
estudios demuestran su eficiencia en ciclos méas cortos (Wilderer et al.,
2001). Aproximadamente un 50% de la duracion del ciclo es asignado a
la fase de reaccion, 25 % para la etapa de sedimentacién y el 25 %
restante para la fase de decantado y llenado (Nyer, 2009).

El proceso que dictara la forma de operacién inicia durante la fase de
disefio, cuando los ingenieros dimensionan el equipo de proceso,
seleccionan el equipo mas apropiado para una operacion especifica,
eligen los materiales adecuados de fabricacion y definen el grado de
flexibilidad operacional, ademas deciden si el proceso operara manual o
automatizado. Conseguir una flexibilidad operativa es un componente
clave del trabajo de disefio ingenieril ya que sera la base para definir los
equipos e instrumentos que requiere el proceso, aspectos esenciales en
el disefio de plantas de tratamiento de influentes acuosos contaminados
(Nyer, 2009).

Para flujos relativamente grandes (mayores de 20 I/s) es recomendable
la instalacién de 2 reactores en paralelo para dar flexibilidad y eficiencia
a la operacion, mientras un reactor recibe el agua residual, el otro lleva a
cabo las etapas subsecuentes de metabolizacion, sedimentacion y

decantado. Ademas se puede ajustar el sistema de tal modo que la
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razon de flujo del efluente se mantenga constante (Nyer, 2009). Las
plantas de tratamiento con 4 o mas unidades SBR se asemejan en
comportamiento a un sistema continuo (Wang, 2009).

Control de un sistema SBR

La variable de control mas importante de un sistema SBR es el nivel, ya
gue en funcion del maximo o minimo nivel se determina el cambio de
etapa en el tratamiento y por lo tanto el inicio y final de cada ciclo del
proceso (Rittmann, 2001).

Para el control de los equipos de proceso y auxiliares es recomendable
el uso de un controlador légico programable (PLC) por temporizadores,
este dispositivo permite que el ciclo se lleve a cabo de forma automatica
y continua las 24 horas del dia sin ser necesaria la operacion manual,
esto es especialmente util en sistemas experimentales de laboratorio
donde se requieren condiciones bien controladas (Wang, 2009).

Cuando se ha definido el tiempo del ciclo y se han realizado conexiones,
ajustes y la programacién correspondiente del PLC, el ciclo correra en
automatico, y dependiendo de la fase que se lleve a cabo, el controlador
enviara una sefial eléctrica a la bomba de llenado o vaciado para que
entre o salga de operacién de acuerdo al tiempo preestablecido 6
recibird una sefial por maximo o minimo nivel de los sensores instalados
dentro del reactor y el bombeo se detendra por nivel, las valvulas
solenoides también son actuadas por el controlador para permitir u
obstruir el flujo de gas al reactor. También es comun retirar el efluente
clarificado mediante un decantador fijo o flotante, si se usa un
decantador fijo, el sensor de nivel se sitla justo debajo de la superficie
del agua y la valvula de la linea de vaciado se cierra por una sefial de
bajo nivel, estos decantadores son instalados en la cara externa del
tanque y son recomendables en sistemas con tiempos de sedimentacion
largos que permiten asentar a la biomasa por debajo del nivel de la
entrada del decantador (Wang, 2009).

Cuando se requiere un nivel de precision mayor en el tratamiento es

posible agregar al sistema l6gico de control sondas de oxigeno disuelto
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para censar la concentracion y observar su variacion a lo largo del ciclo
de operacion, también se pueden instalar medidores de turbidez (Wun-
Jern, 1989).

En el caso de un flujo de alimentacion continuo pero variable, como en
las plantas de tratamiento reales, el tiempo de llenado también se torna
variable, bajos estas circunstancias el llenado ya no puede regularse a
través del sistema de control por temporizadores, sino a través de
medidores de flujo volumétrico (Irvine y Busch, 1979). Por simplicidad, la
etapa de aireacion es realizada a un tiempo fijo aunque la duracion de la
misma podria determinarse en funcién del contenido organico deseado
(Wun-Jern, 1989).

Nétese que de todas las fases posibles de un sistema SBR las Unicas
que estrictamente pueden controlarse a través del controlador l6gico por
temporizadores son la sedimentacion y el decantado, no obstante que tal
practica es rara debido a que serian necesarios demasiados Yy

constantes ajustes (Wun-Jern, 1989).

1.5Modelos en el tratamiento de aguas residuales
Claramente, es necesaria una descripcion hidraulica del reactor y una
descripcién matemética de la conversion de las reacciones para analizar
adecuadamente un sistema de tratamiento. Los modelos propuestos
para analizar sistemas de tratamiento biolégico son idealizados, ya que
son procesos donde existe una gran cantidad de variables que dificultan
el modelado. Para desarrollar un modelo se consideran algunas
suposiciones, las principales son: la biodegradacion ocurre solamente
sobre compuestos organicos solubilizados en el licor mezclado y las
reacciones ocurren solo en la etapa de aireacion.
Winkler (1994), comenta que el progreso global de un proceso de
tratamiento por cargas intermitentes se divide en tres etapas, una fase
inicial donde la reaccion se describe por el modelo de orden cero, una
fase intermedia de segundo orden y una fase final de primer orden.
En la fase inicial se ha observado que la razén de biodegradacion del

sustrato es proporcional a la concentracion inicial del mismo sustrato y
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se comporta como una constante en el tiempo, dando un modelo
cinético de la forma siguiente:

ds

= aPr k,S,X = constante ... ... ... ... ... (6)

Donde S es la concentracion del sustrato en mg DQO/I, Sy es la
concentracion de sustrato al inicio de la reaccion, k, es la constante de
velocidad de reaccion de orden 2 y X es la concentracién de biomasa o

lodos en mg (en peso seco)/l.

Integrando la ec. (6) en el intervalo en que se produce la reaccién:

S tr
50 t=0

—(S — Sp) = k XSyt
Despejando S queda la funcion lineal siguiente:
S =501 =k Xt,) e eve e eve e (7)

Este modelo simple es denominado de orden cero y es aplicable a
sistemas con altas concentraciones de materia organica y lodos,
caracteristicas que a menudo se presentan al inicio de un tratamiento
biolégico. ComUnmente, el valor del producto k.X se toma como 15h™
para aguas domésticas a 20°C. Algunos sistemas que se ajustan al
comportamiento cinético de orden cero utilizaron como sustrato la
glucosa, fenol, acido ftalico, acido aspartico, etanol y acetato (Hammer,
1996)

Posteriormente en la fase intermedia de reaccion, la razon de
biodegradacion del sustrato deja de ser constante debido a que la
concentracion de microorganismos en el sistema presenta variaciones
conforme se consume el sustrato, ocurriendo una transformacion de
nutrientes (o sustrato) a material celular nuevo, ese cambio se denota
por la tasa de conversion Y que se define como:

dX kg de lodo formado

Y = _E = kg de DQO removida

..(8)

SiY = cte, la ecuacion anterior puede integrarse para obtener

Y(S=S0) =X —=Xg oo oo (9)
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Despejando X de (3) y sustituyendo en (1) se obtiene la siguiente
relacion:
ds
_E = kZS(XO + YSO) - szSZ
Ecuacion que puede integrarse separando variables para obtener la

siguiente igualdad:

So
Xo
Y

Despejando S de la ecuacion anterior se obtiene una relacion para el

S
In (?0) +In|1+ =k t(Xo +YSp) v ver e e .. (10)

consumo de sustrato en funcién del tiempo de reaccion vy
concentraciones iniciales de microorganismos y nutrientes:

_ So(Xe+YSy)
—_ Xoekzt(X0+YS()) + YSO aan wun

e (1)

Bajo las suposicion de que Y y k, son constantes, el modelo describe,
hasta donde sea cierto, el cambio de la DBO con el tiempo
independientemente de la concentracion del sustrato en un sistema
homogéneo, los valores de las constantes Y y k., deben determinarse
experimentalmente.

Después, en la fase final de la reaccién, a bajas concentraciones de
sustrato y altas de lodos, la tasa de remocién del sustrato tiende a ser
proporcional tanto a la concentracion de microorganismos como a la
concentracion del mismo sustrato, de forma que:

dS—kXS
dt ~ 2

Nuevamente se integra la ecuacion partiendo de ciertas condiciones de
inicio, quedando:

S =Spe kXt . ....(12)
Que es el modelo de primer orden, uno de los mas empleados en el
modelado de aguas residuales, ya que presenta buenas aproximaciones
cuando se tiene un sistema bien mezclado y en régimen estable, es

decir, cuando la concentracidon de lodos se mantiene constante.
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1.6Balance de masa en el reactor
Los principales materiales implicitos en un sistema bioldgico son los
microorganismos Yy el sustrato organico. Para desarrollar el balance de
masa en el reactor deben asumirse las siguientes restricciones:

a. La biodegradacion de residuos organicos tiene lugar solo en la fase de
reaccion.

b. El sustrato esta completamente solubilizado en el licor de mezcla.

De acuerdo a la Ley de conservacion de masa, se tiene que:
Acumulacion = entradas — salidas ~ generacion o pérdida por reacc

Entonces, el balance para los microorganismos en un reactor batch

gueda de la siguiente manera:

dX
V=0 =0+ [Y()V ~ KaXV] e (13)

La constante K4 representa la fraccion de microorganismos que mueren
o0 se vuelven inviables, es decir, que ya no participan en la
biodegradacion de compuestos organicos.

Ahora, de la ec. (9), se tiene:

_ Xe— X,
- Se _SO e

e e (14)
Y considerando que la reaccion se rige por el modelo cinético de primer

orden:

ds
n= 2 = XS i (15)

Multiplicando las ecuaciones (14) y (15) queda:

Xe_Xo

S5 GekS)

v = (
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Sustituyendo la igualdad anterior en (13):

dx [(Xe - X,
dt  I\S, -5,

) (ko XS)V — K XV

Separando variables e integrando se obtiene:

Xe_Xo

x = |GEsesrale (16)

Siendo ésta una expresion que asigna valores a la concentracién de
biomasa del sistema en funcién del tiempo y de la concentracion del

sustrato en el licor mezclado.
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2 Experimento: método y materiales
A continuacion se explica cdmo se opero el reactor para favorecer el

establecimiento de bacterias que acumulan fésforo (BAF), se describe la
secuencia y duracion de las etapas del ciclo de tratamiento, se reporta la
composicion del agua residual sintética de alimentacion y los métodos
estandar para realizar las determinaciones de concentracion de soélidos y
nutrientes (C, N, P) a las corrientes de alimentacion, descarga del
reactor y licor mezclado. Ademas se comenta sobre las caracteristicas
de las unidades experimentales, desde el reactor, las bombas, el equipo

auxiliar y de control.

2.1Consideraciones previas

En el laboratorio de Bioprocesos e Ingenieria Ambiental se cuenta con
un reactor batch previamente inoculado con lodos activados procedentes
de una planta de tratamiento de aguas residuales domésticas, que sirvio
para realizar una investigacion anterior a este trabajo en la que se
obtuvieron granulos estables con diametros menores a 0.5mm que son
pequefios en relacion con lo que reporta la literatura, 0.5 — 2 mm de
acuerdo con Bishop (2003), que permitieron eficiencias en la remocion
de sustrato carbonoso de 85-90% (medido como DQO) y nitrificacion
simultanea, ya que la etapa de reaccién sélo comprendia mezclado con
aire. Se parte de estas consideraciones porque de acuerdo a la
experiencia se puede inducir granulacion, que es uno de los objetivos
particulares, no obstante que el objetivo central sea establecer bacterias
acumuladoras de fésforo (BAF).

2.2 Puesta en marchay estabilizacion del reactor
Inicialmente se realiz6 el ajuste del equipo de proceso. Se calibraron las
bombas de llenado y vaciado, se revisé el adecuado funcionamiento de
las valvulas solenoides de aire y nitrégeno y se ajustaron los niveles
establecidos de vaciado y llenado del reactor por medio de electro-
niveles, adicionalmente se instalé un tubo interno en el recipiente, tipo
air-lift (figura 1.2), para incrementar los esfuerzos cortantes por el flujo
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ascendente del gas para promover la granulacion. A la par, se ajustaron
las condiciones de operacién, flujos de entrada y salida del reactor,
gasto de aire (5 LPM) y nitrégeno (0.5 LPM) y se programo el sistema
reloj, de acuerdo a los tiempos necesarios para permitir los procesos
metabdlicos especificos, que corresponden a tiempos prolongados de
mezclado anaerobio para favorecer el establecimiento de las BAF y
bajos tiempos de sedimentado como medio de seleccidbn de biomasa
mas densa.

El reactor entr6 en operacion con una concentracion de biomasa como
SSV de 1160 mg/l, presentando fléculos y organismos filamentosos que
son comunes en sistemas inestables. De inicio se planteé la
estabilizacion del reactor a través de la purga, sin embargo los
filamentos fueron persistentes durante el primer mes de operacion, pero
el criterio de estabilidad considerado de mayor importancia en estos
sistemas, es el comportamiento de la concentracién de P-PO,* en el
licor mezclado, ya que es un indicador seguro del establecimiento de las
bacterias que acumulan fésforo. Como regla, la concentracién de P-
PO, al final de la etapa anaerobia debe ser al menos el doble de la
concentracion del influente o inicial, en concordancia con Gonzalez
(1989). El primer perfil de concentracién realizado (dia 23) indicaba
claramente la presencia de microorganismos acumuladores de fésforo,
indicio de que el proceso de establecimiento de BAF habia iniciado
mucho antes de que se estableciera la configuracion propia para este
trabajo (ver tabla 3.1), en tal circunstancia el reactor se encontraba
acondicionado para remover materia organica, fosforo mas ion amonio

por nitrificacion.
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2.3Unidades experimentales
El reactor batch de lodos activados es una columna de vidrio de las
siguientes dimensiones:

Tabla 2.1. Caracteristicas del reactor batch.

Dimension Medida
Diametro externo 16.2 cm
Diametro interno 15cm
Altura 120 cm
Altura atil 100 cm
Volumen total 211
Volumen de trabajo 17.71

El reactor posee un volumen de trabajo de 17.7 | y tiene instalado un
tubo de PVC de 1” de diametro en su interior al cual se le adapté una
manguera para introducir aire o nitrégeno segun la etapa del ciclo. En la
base del reactor se coloc6 un difusor de piedra de burbuja mediana para
distribuir el gas en el reactor. El influente se introduce por la base del
reactor, mientras que el efluente es retirado por la parte superior, en
ambos casos mediante bombeo. La imagen siguiente muestra la

columna de vidrio y las principales unidades auxiliares del sistema.

» -
Figura 2.1. Reactor SBR y equipo auxiliar del sistema de remocion

bioldgica de fosforo.
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2.4 Etapas del ciclo de operacion
El ciclo consta de las siguientes fases: llenado dinamico (dinamico, ya
gue el flujo de nitrégeno provee mezclado), mezclado andxico/anaerobio
con N, mezclado aerobio, sedimentado y decantado, como se aprecia
en la Tabla 2.2 se asigna un periodo largo de condiciones anaerobias ya
qgue informacién recabada en investigaciones anteriores como los
trabajos de tesis de Bernal (1998) indica que un tiempo de ciclo de 8h 'y
CO de 0.08-0.32 kgDQO/kgSST-d es suficiente para el establecimiento
de BAF en sistemas continuos y la investigacion de Cuevas (2001),
reporta las condiciones de operacion necesarias para llevar a cabo este
proceso en sistemas batch, que son las siguientes: C0=20.13
kgDQO/kgSST-d y un tiempo de mezclado anaerobio de 220min. En
esta investigacion estos parametros fueron una valiosa referencia, pero
no se consideraron como un valor forzoso ya que en dichas

investigaciones no se pretendi6 la granulacién de biomasa.

Tabla 2.2. Duracion de las etapas del ciclo de tratamiento.

Etapa Duracion Horarios de los
(min) ciclos

Llenado y mezcla con 180 09:00-12:00
N2 17:00-20:00
01:00-08:00

Mezclado con N 120 12:00-14:00
20:00-22:00
04:00-06:00

Mezclado con O, 150 14:00-16:30
22:00-00:30
06:00-08:30

Sedimentacion 10 16:30-16:40
00:30-00:40
08:30-08:40

Decantado 20 16:40-17:00
00:40-01:00
08:40-9:00

Duracion total de ciclo 480 9:00-17:00
17:00-01:00
01:00-09:00
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2.5 Descripcion del ciclo de operacion
El reactor (RA-100) opera bajo la modalidad de fases secuenciadas:
llenado dinamico, reacciéon en fases anoOxica/anaerobia y aerobia,
sedimentado y decantado. La duracion de cada etapa esta controlada
por el PLC basado en temporizadores. Al inicio del ciclo, el influente,
permanentemente refrigerado a 4°C, es alimentado al reactor mediante
una bomba peristaltica GA-100 de gasto variable que entra en operacion
cuando el variador de velocidad VR-100 es actuado, simultdneamente la
valvula solenoide VA-100 abre automaticamente, para permitir el flujo de
gas nitrégeno a razon de 0.5LPM que se regula con el rotametro FIC-
100 que conecta con el tubo interno y el difusor de gas colocado en la
base del recipiente, el bombeo del influente cesa cuando el nivel del licor
mezclado ha alcanzado el nivel maximo establecido (LSH) de 100 cm
desde la base del recipiente y dura en promedio 180 min, el mezclado
anaerobio (y andxico, mientras haya nitratos en el sistema) con
nitrdgeno continda durante 120 minutos mas hasta que se bloquea el

flujo de nitrégeno por el controlador que cierra la vélvula VC-100.

De inmediato, comienza la fase de mezclado aerobio, el controlador
envia una sefial eléctrica a la vélvula solenoide VC-101 para permitir el
flujo de aire al recipiente de reaccion a razén de 5LPM medidos con el
rotametro FIC-101, el aire se introduce al reactor a una velocidad
superficial de 0.5 cm/s, de acuerdo a la recomendacién de Shin (et al
1992), con el mismo difusor de burbuja mediana y a través del tubo que
se usO para el nitr6geno, el aire proporciona oxigeno para favorecer
oxidacion de material carbonoso y ion amonio (NH;) y ademas
promueve un régimen de mezcla completa, esta fase se lleva a cabo en
un lapso de 150 minutos. Cuando concluyen las etapas de reaccion el
controlador detiene la operacion del equipo de proceso para otorgar
condiciones de reposo y permitir que la biomasa sedimente durante 10
minutos, posteriormente se retira el efluente clarificado del sistema con
una bomba peristaltica GA-101 actuada con el variador de velocidad VR-
101 que entra en operacion cuando recibe energia eléctrica del
controlador, el retiro del liquido clarificado concluye en aproximadamente
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20 minutos y, finalmente por una sefal de bajo nivel (LSL) en el reactor
se produce el paro de la bomba de descarga y termina el retiro del

efluente, en ese instante el ciclo vuelve a comenzar.

Agio

patable
u-j?‘c
I
preroernd —

Al __]
| | Fa—100 | |
| | - | |

Aguo. Feskuol | | T T
shtstlon o 4°C- | |

Figura 2.2. Diagrama de Flujo de Proceso del sistema SBR de lodos activados
para remocion de fosforo.
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Tabla 2.3. Equipo de proceso y control.

Equipo Caracteristicas Funcion
Bomba Gasto variable Bombeo de
peristéaltica influente al reactor:
GA-100 llenado
Bomba Gasto variable Bombeo de efluente
peristaltica de descarga:
GA-101 vaciado

Valvula solenoide
VC-100

Normalmente

cerrada

Permitir flujo de aire

al reactor

Valvula solenoide
VC-101

Normalmente

cerrada

Permitir flujo de

nitrégeno al reactor

Rotametro Flujo regulable Medidor-controlador
FIC-100 de flujo de aire
Rotametro Flujo regulable Medidor-controlador
FIC-101 de flujo de nitrégeno
Temporizador Automaético- Secuencia de fases
programable manual en el sistema

2.6 Composicion del influente y muestreo

El influente alimentado al reactor posee una composicion de nutrientes

(C, N, P) suficiente para facilitar la reproduccion microbiana, también se

han afiadido micronutrientes a nivel traza que son indispensables en los

procesos metabdlicos celulares. Se optd por el uso de agua residual

sintética para tener certeza de los resultados, ya que utilizar agua

residual real implica el desconocimiento de la composicién precisa del

influente. La composicion del influente basada en el trabajo experimental

de Tay et al (2002) es la siguiente:
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Tabla 2.4. Composicidon del concentrado de alimentacion (agua residual

sintética).

Compuesto Concentracion en el influente

(esperada) en mg/l

Acetato de sodio trihidratado 216.9 (147.5 como DQO)
Proteina vegetal hidrolizada 216.9 (100.9 como DQO)
(gluten de maiz)
Fosfato de potasio 33.4 (7.4 como P-PO,*)
monobésico
Sulfato de amonio 84.3 (23 como N-NH4")
Cloruro de calcio dihidratado 10
Cloruro férrico 42.3
Sulfato de magnesio 38.5
heptahidratado
Sulfato de manganeso Trazas
monohidratado
Acido bérico Trazas
Cloruro de zinc Trazas
Cloruro de aluminio Trazas

Esto da una DQO tedrica en el influente de 274.6 mg/l, manteniendo una
relacion DQO:N:P de 100:8:3, sin embargo los andlisis de laboratorio
realizados al influente arrojan valores distintos, una DQO=200 mg/l y una
concentracion de P-PO,> de 4.5 mg/l que da una relacién de 100:7:2, la
concentracion medida de fésforo y DQO difiere de la esperada
posiblemente porque en la linea donde se unen el concentrado de
alimentacion y el agua potable es de esperar que no se mezclen
completamente ambos fluidos.

La toma de muestras del reactor es puntual, es decir, se tom6 un
volumen directamente del recipiente y se analizé de inmediato, en el
caso de los perfiles y para el influente y el efluente la muestra fue
obtenida de la linea de llenado y vaciado, respectivamente.

52




2.7 Anédlisis de muestras
Los métodos de analisis para determinar la concentracion de especies
guimicas en muestras acuosas estan basados en la guia APHA, AWWA,
WCPF (1992), en esta investigacion se usaron kit estandar de la
compafila  Merck que permiten determinar indirectamente la
concentracion por fotometria, en un espectrofotometro Hach. Los
compuestos considerados son el fésforo como orto-fosfatos P-PO,*, el
nitrégeno como NH," y nitratos NO3’, asi como la demanda quimica de
oxigeno soluble DQOs, es decir filtrada a través de papel con poro de
0.45um. La concentracion de solidos se determing a través de técnicas

simples de filtracion y gravimetria (Tabla 2.5).

Tabla 2.5. Técnicas de andlisis para aguas residuales.

Determinacion Método estandar
Fotometria con azul de
Fésforo como APHA 4500-P mollbdeno a 410 nm.
ortofosfatos C Reactivos Merck
spectroquant (0.5- 30 mg
P-PO,> /l)
Fotometria con Indofenol a
Nitrégeno APHA 4500- 630 nm, kit de Merck
amoniacal NH3-D spectroquant (2-150 mg
NH,"/l)
Fotometria. Digestion por
Demanda : o
quimica de APHA 5220-D reflujo qerrado a150°C
oxigeno con reactivos preparados a
g 600 nm
Fotometria a 525 nm. Kit
Nitratos APHA de Merck spectroquant
(0.5-20 mg N-NO3/l)
Solidos Gravimetria. Solidos
suspendidos APHA 2540-B secados a una temperatura
totales de 103 a 105°C
Solidos Gravimetria. Solidos
suspendidos APHA 2540-E incinerados a 55
volatiles 0°C
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2.8 Determinacién de parametros de operacién y control
Para operar y controlar el reactor se utilizaron relaciones empiricas y
variables de operacion de uso comudn en los sistemas de lodos
activados, tales como la carga organica CO, el tiempo de retencion
celular TRC vy la velocidad ascensional del aire en el licor mezclado.
Cada una de estas variables influye de manera directa y especifica
sobre las comunidades microbianas del sistema, ya que en funcion de
su valor (tal como se describi6 en el capitulo 1) se alteran los
rendimientos globales del ciclo y las caracteristicas de los lodos. Segun
los resultados obtenidos en experimentos precedentes, los valores de
las relaciones operacionales para sistemas de remocion biologica de

fosforo se muestran en la Tabla 2.6.

Tabla 2.6. Parametros de operacion recomendados en sistemas de

lodos activados con remocion de fosforo.

Variable Valor Unidades
recomendado
Carga organica 0.08-0.32 mgDQO/mgSSV-d
CO
Tiempo de <20 dias
retencion celular
TRC
Velocidad >0.7; 1.2 cm/s
superficial del (tipico)
aire

La carga organica se calcula segun la ecuacién definida en 1.4.3, como:

-1

Qo es el caudal influente en I/d, S, la concentracidbn de sustrato

expresada como mg DQOI/I, V es el volumen util de reaccion en litros y X

54



la concentracion de microorganismos en el licor mezclado en mg SSV/I,
gue suele expresarse simplemente como SSV.
Para un reactor batch, el volumen de recambio o volumen vaciado por

ciclo, puede calcularse de acuerdo con:

o Q
- # CiclOS wEw wuw wmw wmw
d

- (2)

v

Donde Qe es el gasto promedio del efluente en un dia de operacién en
I/d, el volumen total recambiado en un dia se iguala al volumen del
reactor, entonces:
_17.71/d
" 3ciclos/d

Ahora, considerando que en promedio para un dia, Qo=Q. Yy despejando

= 5.91/ciclo

Qe de (2) y sustituyendo en (1), se obtiene la siguiente igualdad para la

carga organica, Util para describir sistemas batch:

# ciclos
e

C0=—"g5v

(3

Asi, si se consigue establecer un régimen permanente en el sistema,
donde la carga organica se mantenga constante, se puede considerar
como variable dependiente a los SSV y la variable independiente
resultaria ser la carga organica, despejando SSV se obtiene:

# ciclos
e

SSV = ~—V.co
Como se menciond, el valor recomendado de CO oscila entre 0.08-0.32
mgDQO/mgSSV-d cuando se opera un sistema de lodos activados
configurado para remover materia organica y fosforo, se inicido con una
carga organica baja para constatar su efecto en funcion de los
rendimientos, el valor asignado fue 0.14 mgDQO/mgSSV-.d y se

determind una concentracion de sustrato en el influente de 200 mg
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DQOI/I, con estos datos se obtiene la concentracion de SSV para operar

el sistema de acuerdo a las caracteristicas actuales:

3 ciclos mgDQO

SSV = ~ 1430
17.71 - 0.14 -M9DQO
' T mgSSV -d

Debe alcanzarse entonces un valor cercano a 1400 mg SSV/I en el licor
mezclado para mantener las condiciones de operacion propuestas. De
acuerdo a estos valores pueden estimarse las condiciones de operacion
del sistema, para una carga organica de 0.14 mg DQO/mg SSV d (Tabla
2.7).

Tabla 2.7. Condiciones de operacion calculadas para el reactor batch.

Condiciones de operacion Valor Unidades
Carga organica volumétrica, 0.2 mg DQO
COv ' ml d
Consumo especifico de 0.13 mg DQO
sustrato (U) ' mg SSV d
Tiempo de retencién celular* 17.7 d
Velocidad superficial del aire 05 cm
(Q/IA) ' S

. : . cm
Velocidad terminal del aire** 16 s
Numero de Reynolds 1600 -

*El tiempo de retencion celular se calculé considerando que los sélidos del
efluente son despreciables.

**\/éase Treybal “Operaciones de transferencia de masa” (22 ed.) para
consultar detalles.

Puede observarse que los valores para la operacién y control del
sistema difieren de los valores citados en las referencias, sin embargo,
la experimentacion se llevara a cabo con tales condiciones operativas

hasta estabilizar paulatinamente el reactor.

56



Capitulo 3. Obtencion y analisis de resultados

AgLin
potoble
o 300

5 &

Ra=100

oo, resldul
sintétlco o 48C-

57



3. Obtencion y analisis de resultados

Los resultados de la experimentacién en el reactor batch recabados
durante 96 dias de operacidén ofrecen una buena perspectiva de como
estabilizar y controlar el sistema para inducir el establecimiento de las
BAF. Se discute la influencia de las condiciones de operacién con las
que se trabajé en el experimento y la relacion entre éstas y los
rendimientos del ciclo de tratamiento a través de los datos obtenidos en

las determinaciones analiticas de concentracion de nutrientes y solidos.

3.1Establecimiento de bacterias acumuladoras de fosforo, BAF
La configuracion inicial del sistema (descrita en la seccién 2.4) permitio
una aclimatacion rapida de las bacterias acumuladoras de fosforo, a
partir de la biomasa recuperada de un experimento anterior y lodos de
planta. Inicialmente se realizaron determinaciones de concentracion de
orto-fosfatos al inicio del ciclo, final de la etapa anaerobia y final de la
aerobia para inferir la presencia de BAF en el reactor, los resultados se
anexan en la Tabla 3.1, para el dia de operacion 23 hay liberacién al
licor mezclado y consumo de orto-fosfatos indicando que en el reactor

habitan especies bacterianas que acumulan P-PO,>.

Tabla 3.1. Concentraciones de P-PO,> medidas en el primer mes de
operaciones

Dia de operacion Concentracion de ortofosfatos en el licor
para la prueba mezclado para distintos dias
(mg P-PO,*/l)
Inicio de ciclo 1.8
23 Final etapa anaerobia 20.7
Final etapa aerobia 1.0
Inicio de ciclo 1.0
24 Final etapa anaerobia 32.5
Final etapa aerobia 0.5
Inicio de ciclo 0.5
28 Final etapa anaerobia 40.0
Final etapa aerobia 1.2
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Posteriormente se realizO un perfil mas detallado a los 30 dias de
operacion (figura 3.1) que muestra la curva tipica de los sistemas
bioldgicos de remocion de fosforo: si prevalecen condiciones anaerobias
se produce una liberacibn notable de ortofosfatos al medio y
posteriormente, en presencia de oxigeno, se da la captura de los
fosfatos por los microorganismos ocasionando un consumo neto de
fosforo. Como se ha sefialado, el proceso de establecimiento de BAF
pudo haber iniciado antes de la configuracion propia para este trabajo,
porque en la practica no es tan rapido, al respecto, investigaciones
anteriores citan tiempos de establecimiento de BAF de
aproximadamente 120 dias bajo condiciones bien controladas (Bernal,
1998 y Cuevas, 2001) en sistemas de lodos activados convencionales.
La razén del establecimiento previo de BAF incluso sin una etapa
anaerobia como tal, puede explicarse por las limitaciones de difusion del
oxigeno en los granulos (cultivados en la investigacion precedente ya
comentada) a causa de la estructura misma del agregado, en la que se
crea una zona anoxica/anaerobia interna que puede proveer un medio
adecuado para el desarrollo de comunidades de microorganismos que
captan fosfatos, asi, al presentarse la desintegracion de los granulos, las
BAF que se encontraban en el interior probablemente se liberaron al
medio.

Con estos resultados se comprueba el criterio de estabilidad para
sistemas de remocion de fosforo que de acuerdo con Gonzéalez (1989),
se debe cumplir que la concentracién al final del mezclado anaerobio
sea al menos el doble de la concentracion del influente, las
determinaciones de laboratorio muestran que la liberacion de
ortofosfatos al liquido resulta de (33/4.5) =7 y esto asegura que la

poblacién de BAF estd completamente establecida en el reactor.
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Figura 3.1. Perfil de concentracién de P-PO,* en un ciclo de operacion
(dia 30) del reactor SBR con un concentracion en el influente de 4.5 mg
P-PO,%I.

En esta etapa inicial se mantuvieron constantes las condiciones de
operacion de acuerdo a los valores calculados en la seccion 2.8, una
C0O=0.14 mgDQO/mgSSV-d y un TRC=13.5 dias (en el efluente se midio
una concentracion de solidos de 255 mg/l), que segun las referencias
(Villasefior, 2001; Wang, 2009) son valores adecuados para sistemas de

lodos activados con remocion de fésforo.

3.2Biomasay solidos en el reactor
El reactor entré6 en operacién con biomasa microbiana de apariencia
esponjosa y suave, el tipo de lodo activado mas comun en las plantas de
tratamiento convencional, y organismos filamentosos que resultaron
persistentes hasta el primer mes de operacion, se planteé la
estabilizacion del reactor y seleccién de biomasa a través de la purga
diaria de 1 un litro de licor mezclado y paulatinamente se observo la
desaparicion de los organismos filamentosos quedando solamente
floculos dentro del reactor. Al cumplir 65 dias de operacion con la
configuracion del reactor ya mostrada no se observaron granulos, la

razén es el largo tiempo de mezclado anaerobio (con nitrégeno) a un
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gasto de 0.5 LPM, que es insuficiente para generar la turbulencia y
esfuerzos de corte requeridos para alentar la aglomeracion de los
microorganismos.

La concentraciéon de solidos voléatiles que produce una CO=0.14 mg
DQO/mg SSV-d oscila entre 1200 y 1400 mg SSV/I, para mantener la
concentracion de solidos dentro del reactor es necesaria una razon de
purgado constante que se iguale a la produccion de lodos en el sistema,
es decir, conseguir un régimen estable, donde la cantidad de
microorganismos en el reactor sea suficiente para estabilizar el sustrato
alimentado. Se realizaron determinaciones periddicas de contenido de
sélidos, manteniendo una razén de purgado constante de 1 litro de licor
mezclado por dia y 1.5 | a partir de que se intentd la granulacién (dia

65), la tendencia se muestra en la figura 3.2.
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Figura 3.2. Comportamiento de los SST y SSV en un lapso donde se
mantiene un régimen de purga constante (1l hasta el dia 70 y 1.5 a
partir del dia 65).

Las determinaciones de sélidos se iniciaron el dia de operacion 56,
cuando en el sistema ya removia fésforo, se alcanz6 una concentraciéon

de SSV en el licor mezclado de 1400 mg/l, se planteé mantener este
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valor constante de forma tal que la carga organica y el tiempo de
retencion celular, que son los principales parametros de control de un
sistema de tratamiento de agua residual por medios bioldgicos, se
mantengan también fijos, los primeros dias de purgado se aprecié un
descenso considerable de los SSV hasta concentraciones de 1150 mg/l,
las opciones pertinentes fueron reducir el volumen o la frecuencia del
purgado, se opt6é por lo segundo, purgando 5 dias de la semana para
permitir que las poblaciones de microorganismos se desarrollen, a partir
del dia 61 de realizar determinaciones consecutivas, nuevamente
aumenta la concentracion de SSV a los valores deseados, asi, puede
garantizarse que con la razon y frecuencia de purgado establecidas el
reactor puede mantenerse estable la concentracion de sdlidos y
operarse indefinidamente sin alterar los rendimientos en la remocion de
materia organica y nutrientes.

A partir del dia 65, el sistema se configurd para inducir granulacion de

Dia 92

Figura 3.3. Forma de los fléculos del dia 65 al dia 96 de experimentacion.
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Paulatinamente los floculos tienden a agregarse hasta formar 6valos con
diametros de 0.1 a 0.3 mm, considerados pequefios en relacion con la
informacion recabada en la literatura (Bishop, 2003), donde se informa
gue un granulo debe poseer al menos 0.5 mm de didmetro. Aunque las
caracteristicas de sedimentabilidad mejoran, no se puede afirmar que se
consiguié obtener granulos en esta etapa del experimento. La
explicacion puede ser que la biomasa permanece demasiado tiempo
inactiva, a pesar de la reduccion de la duracion del ciclo, aun hay 200
minutos sin mezcla completa por cada ciclo, eso implica carencia de
sustrato y menor desgaste hidraulico sobre la biomasa en promedio por
dia, esto afecta directamente las caracteristicas de los lodos impidiendo

que se aglomeren.

3.3Remocion de nutrientes
3.3.1 Fo6sforo de orto-fosfatos
Durante la fase de estabilizacién del reactor y establecimiento de BAF se
alimenté agua residual sintética con una concentraciéon de P-PO,* de
45 mgl/l, que es una concentracion baja en relacibn con aguas
residuales urbanas, con estas condiciones se alcanzé una liberacion de
ortofosfatos al final de la fase anaerobia de 33 mg/l y se registr6 una
concentracion por debajo de 2 mg/l al final de la etapa aerobia que es
cuando se han removido los fosfatos del medio, siendo éste un valor que
cumple con las actuales normas de regulacion sobre concentraciones
maximas permisibles en descargas de efluentes acuosos (NOM-001-
ECOL-1996). Una vez que se comprobé el establecimiento de las BAF
en el sistema se procedié a modificar algunas variables de operacion
con el fin de constatar el efecto sobre los rendimientos en la remocion de
fosforo y verificar la hipétesis propuesta.
Los sistemas estables pueden soportar variaciones en la concentracion
de nutrientes en el caudal de alimentacion, para probar el efecto sobre
los rendimientos del tratamiento se incrementd la concentracion de
fosfatos en el influente a 8 mg/l, valor tipico de concentracion en aguas

residuales domésticas y se construy0 un nuevo perfil (dia 58 del
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experimento) para verificar el efecto tanto en la liberacion como en el

consumo de fosfatos a lo largo del ciclo (figura 3.4).
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Figura 3.4. Perfil de concentracién de P-PO4> en un ciclo de tratamiento
con una concentracion en el influente de 8 mg/l (dia 58).

Es visible que la tendencia se mantiene igual que el anterior perfil e
incluso se determinaron concentraciones de fosfatos en el reactor al final
del ciclo menores que en las determinaciones anteriores, cercanas a 0.5
mg/l, lo que demuestra que el aumento en la concentracion de fosfatos
en el influente no afecta el rendimiento en la remocién de fosforo. La
tasa neta de remocién de fosforo del influente de agua residual se
calculo segun:

Ci— Ce

Rendimiento = ( i ) * 100

Donde C; es la concentracion de P-PO,> en el influente y Ce la
concentracion en el efluente. En las determinaciones del primer mes se
alcanzé un rendimiento del 66%. Después, cuando se incrementd la
concentracion de fosfatos en el influente a 8 mg/l se registré un
rendimiento del 93%, lo cual implica que los microorganismos que
cohabitan en el sistema estan adaptados para soportar cambios en la

carga del influente. Como prueba final de las conclusiones anteriores se
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incrementd nuevamente la concentracion de fosfatos en la alimentacion
a 11 mg/l, una concentracion alta, el resultado es el perfil realizado el dia
63 del experimento, figura 3.5.
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Figura 3.5. Perfil de concentracién de P-PO,%, dia 63, alimentando un
influente con 11 mg/l de P-PO,>.

Estos datos comprueban que el sistema puede operar adecuadamente
aun con cambios en la composicién del influente de alimentacion, el
rendimiento para este ciclo de tratamiento fue de 98 %, que corresponde
al maximo obtenido en todo el experimento.

En los perfiles de concentracion de fosfato realizados hasta el dia de
operacion 63 es apreciable que la liberacién de P-PO,* alcanza un valor
mayor a 30 mg/l como P-PO,* a los 200 min del ciclo y se mantiene casi
constante durante los 100 minutos posteriores de mezclado anaerobio,
esto indica que la duracion de dicha etapa esta sobrada, se optd por
reducir la etapa anaerobia a 2 horas sin proveer mezcla completa, es
decir sin suministro de nitrdgeno, quedando el ciclo de la siguiente

manera.
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Tabla 3.2. Duraciéon de las etapas de tratamiento tras la reduccion del

tiempo de mezclado anaerobio en el reactor batch.

Etapa del ciclo Duracién (min)
Llenado estatico 150
Mezclado con aire 140
Sedimentado 10
Decantado 20
Tiempo muerto 40
Total 360

Al tener ciclos de 6 h se incrementa el volumen de agua tratada por dia y

podria favorecerse la granulacién de biomasa al tener mayor tiempo de

aireaciéon en promedio por dia. Una semana después (en el dia 78 del

experimento) de esta reconfiguracion se realizaron determinaciones de

concentracion de fésforo para medir el efecto sobre la eficiencia del

tratamiento, el perfil obtenido se muestra en la figura 3.6.
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Figura 3.6. Perfil de concentracién de P-PO,* sin mezcla completa en la
etapa anaerobia y modificando los tiempos de las etapas del ciclo (dia

78).
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3.3.2

Es notorio que la liberacion de ortofosfatos al licor mezclado se inhibe,
ya que al no proveer mezclado los microorganismos no entran en
contacto directo con la materia biodegradable, impidiéndoles llevar a
cabo el mecanismo de remocion de fosforo que conlleva un consumo de
materia organica. Ademas de verificar que es necesario un régimen de
mezcla completa en el periodo anaerobio para favorecer la liberacion de
fosfatos también se comprueba que las caracteristicas de la biomasa
cambian en respuesta a las modificaciones hechas, en este periodo se
observd una sedimentacion deficiente y concentraciones en el efluente

de 100-120 mg SST/I, reduciendo el tiempo de retencion celular a 6 dias.

Nitrégeno amoniacal

La conversion de nitrdgeno amoniacal en su forma ionizada (NH;") se
realiza por nitrificacion, una reaccion bioquimica de oxidacién que da
como productos nitritos (NOy) y nitratos (NOg3’). Al ser un proceso de
oxidacion solo se lleva a cabo en presencia de oxigeno molecular
disuelto, es decir en la etapa de mezclado con aire. El perfil de
concentracion de ion amonio realizado muestra la tendencia tipica de
sistemas en los que existe una poblacion de bacterias nitrificantes (figura
3.7). Al inicio del ciclo la tendencia de la curva es creciente debido a que
el reactor se estd llenando y no hay nitrificacién por las condiciones
anaerobias, luego, en la fase de aireacion la nitrificacion se produce
rapidamente manteniendo una razoén decreciente de la concentracion del
ion amonio durante la primera hora de mezclado aerobio. En cuanto a la
eliminacion neta del ion amonio se alcanzaron rendimientos de 85-90%
al registrarse una concentracion de 23 mg NH,'/l en el influente y de 3
mg NH4'/l en el efluente, este valor es mas bajo que el correspondiente
con la norma actual de calidad de aguas a descargar en cuerpos
receptores naturales (NOM-001-ECOL-1996).
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3.3.3
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Figura 3.7. Perfil de concentracion de ion amonio (NH,") en un ciclo de
operacion del reactor SBR, realizado el dia 45.

Nitratos

La concentracion de nitratos en el influente es 10 mg/l y se debe al agua
potable que ingresa al sistema, convencionalmente la concentracién de
nitratos en aguas urbanas no supera los 15 mg/l, no obstante, en un
estudio realizado por Wentzel et al. (1990), se encontr6 que la
concentracion de tal compuesto debe ser menor a 5 mg N-NOs/l en el
licor mezclado para permitir la liberacion de orto-fosfatos en el periodo
de mezclado anaerobio, ya que a concentraciones superiores, los NO3
actian como aceptores de electrones inhibiendo la liberaciébn de
ortofosfatos al licor mezclado por una alteracion en el metabolismo de
las BAF, como se aprecia en la grafica 3.8, la presencia de nitratos
inhibe la liberacién de fosfato al liquido en los primeros 60 minutos del
ciclo y una vez que ha desnitrificado y se ha consumido la mayor
cantidad de nitratos se aprecia un incremento en la concentracién de

ortofosfatos en el licor mezclado.

68



40 12

Periodo anaerobio Periodo aerobio
35 = i

) //m/ >l /"’\u 10
. / \ / -
. / \/ -
s\ L A E
==\ FA ¥
NN
, M)/ . ——P-PO4 —o—NO3 \

T T -2
0 100 200 300 400 500

Concentracion P-PO,3 (mg/l)
Concentracion N-NO;™ (mg/l)

Tiempo (min)

Figura 3.8. Perfil de P-PO,> y NO5™ en un ciclo de tratamiento, donde se
aprecia la inhibicion de la liberacibn de fosfatos por altas
concentraciones de nitratos (dia 45).

Lo anterior supone la presencia de microorganismos desnitrificantes en
los lodos activados, de tal forma que el sistema remueve nitrdgeno por
nitrificacion-desnitrificacion segun el siguiente mecanismo: el ion amonio
gue se alimenta al reactor se consume por nitrificacion en la etapa
aerobia generando nitritos y en mayor porcentaje nitratos, este
compuesto queda en licor mezclado y pasa al siguiente ciclo, esta
cantidad, mas los nitratos que contiene el influente son transformados
por bacterias desnitrificantes a nitrdgeno gaseoso en los primeros 60

minutos del mezclado anaerobio, ver figura 3.9.
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Figura 3.9. Perfil de concentracién de N-NOs y NH;" en un ciclo de
operacion del reactor SBR.

La cantidad de nitrdgeno removida del sistema por nitrificacion-

desnitrificacion es:
N removido = N — NO3 alim + N — NO3 prod.por nitrificaciéon

N removido = 13.3mg N — NO3 +43.16 mg N — NO3
= 6246 mg N — NO3

El rendimiento en la remocion de nitrégeno correspondiente resulta de:

R = (149 mg N)* — 62.46 mg N
B 149 mg N

* 100 = 58%

*La cantidad de nitrégeno alimentado (149mg) corresponde al nitrdgeno
de los nitratos y al nitrdgeno del ion amonio, por lo que el rendimiento es

el global del ciclo, sin contar el nitrégeno ligado a compuestos organicos.
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3.3.4 Demanda quimica de oxigeno soluble

El reactor recibe una concentracién de materia organica medida como
DQO de 200+12 mg/l, que es suficiente para cubrir las necesidades
nutricionales de las distintas especies bacterianas que cohabitan el
sistema y es comparable a la DQO tipica de las aguas residuales
urbanas que oscila entre 150 y 400 mg/l. Se opté por utilizar como
parametro de medicion la DQO y no la DBO por simplicidad y tiempo,
mientras la primera puede determinarse en 3 horas, la DBO requiere al
menos 5 dias, ademas la relacién DBO/DQO seria cercana a 1 debido a
gue la materia carbonosa que contiene el agua residual sintética son
acetatos y proteinas simples, que pueden oxidarse por via bioldgica. El

perfil de DQO en un ciclo se muestra en la figura 3.10.
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Figura 3.10. Perfil de concentracién de DQO soluble durante un ciclo de
tratamiento en el reactor en el dia de operacion 45.

El consumo de la DQO no se ajusta al comportamiento tipico de los
sistemas de lodos activados con operacion por lotes, debido a las
condiciones de operacion del reactor, especialmente por la forma de
llenado que se realiza lentamente, a diferencia de los sistemas tipicos de
experimentacion, en donde el llenado es rapido y los microorganismos

disponen de todo el material carbonoso desde el inicio del tratamiento.
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La forma irregular de la curva sugiere que la razon de consumo de la
materia organica es inferior a la razon de entrada en el influente de
alimentacion, es decir, durante el periodo de llenado existe una
acumulacion de materia organica en el reactor que se consume a partir
de los 100 primeros minutos de mezclado anaerobio, al finalizar el ciclo
la DQO se consume hasta llegar a valores cercanos a los 20 mgl/l,

obteniendo un rendimiento en la remocion de materia organica de 88 %.

3.4Carga orgénicay volumen de recambio
De los calculos mostrados en la seccion 2.8, se encontré que para una
carga organica de 0.14 mg DQO / mg SSV-d, es necesario recambiar un
1/3 del volumen total del reactor y mantener una concentracion de
biomasa como SSV cercana a los 1400 mg/l en el licor mezclado, es
claro que al ser un proceso multivariable, las concentraciones tanto de
microorganismos Yy nutrientes en el licor mezclado como de sustrato en
el influente no pueden mantenerse completamente estables, de manera
gque la carga organica presentd variaciones a lo largo de la

experimentacion, ver figura 3.11.
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Figura 3.11. Comportamiento de la carga organica en un lapso con
purgas periédicas de lodo.
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A medida que se reduce la concentracion de SSV en el licor mezclado la
carga organica aumenta, ocasionando que una menor cantidad de
microorganismos dispongan de una mayor cantidad de sustrato, de
forma que si se quiere mantener estable el reactor, es necesario permitir
el crecimiento de las poblaciones bacterianas, por esto anteriormente se
determind la frecuencia de purgado. Se aprecia que a partir del dia 61
de las determinaciones, cuando el purgado se suspendio dos dias cada
semana, la carga organica tiende a estabilizarse en valores cercanos a
0.14 mg DQO/mg SSV-d, que representa el valor seleccionado para este
parametro y el volumen de recambio calculado puede mantenerse
inalterado a lo largo del experimento.

A patrtir del dia 71 de experimento, se intentd6 promover granulacion sin
condiciones de mezcla completa durante el llenado, para lograrlo se
requiere una carga organica superior a 0.2 mg DQO/mg SSV-d, de
acuerdo con Moy (2002), para alcanzar tal valor debe reducirse la
concentracion de solidos en el sistema o aumentar la concentracion de
materia organica en el influente, lo que se hizo fue aumentar el volumen
purgado por dia a 1.5 l/dia, la respuesta del sistema fue inmediata
alcanzando valores de CO superiores 0.2 mg DQO/mg SSV-d.
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Conclusiones

o La estrategia de operacion planteada, de largos periodos de mezclado
anaerobio con llenado lento y bajo volumen de recambio favorecen el

mecanismo de remocion de fosforo en sistemas batch.

o El tratamiento entrega un efluente de calidad en los parametros de DQO
(20 mg/l), fésforo como orto-fosfatos (1 mg/l), SST (20 mg/l), nitrégeno
como amonio (3 mg/l) y nitratos (12 mg/l), una vez estabilizado el
reactor, por lo que las condiciones de operacién propuestas resultan
adecuadas para el tratamiento de agua residual doméstica a descargar

en cuencas naturales.

o En el sistema se desarroll6 una poblacion diversa de especies
bacterianas: nitrificantes, desnitrificantes y acumuladoras de fésforo,
indicando que las condiciones de operacion son adecuadas para un

sistema de remocion conjunta de nutrientes.

o Cuando se ha establecido una poblacién de bacterias acumuladoras de
fosforo (BAF) en el reactor y el sistema se mantiene en régimen estable,
CO y TRC constantes, que para este experimento tuvieron valores de
0.14 Kg DQO/Kg SSV-d y 13.5 dias, respectivamente, es posible que el
sistema biolégico reciba concentraciones variables de P-PO,* en el
influente equivalentes al doble o superior a la inicial (concentracién
suministrada en la fase de estabilizacién) y que se favorezcan los

rendimientos del tratamiento.

o No se obtuvieron granulos en la primera etapa del experimento (que
corresponde al establecimiento de BAF) debido a los largos periodos
anaerobios, donde se suministra nitrdgeno a un gasto de 0.5 LPM, que
resulta insuficiente para generar la turbulencia y los esfuerzos de corte

gue promueven la granulacion.
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o Al modificar las condiciones de operacion se observo el desarrollo de
agregados microbianos densos que, sin embargo, no terminaron por
conformarse en granulos ya que presentaron didmetros menores a
0.5mm, solamente se observO que las caracteristicas de
sedimentabilidad mejoran al obtener una concentracion de SST en el

efluente de 25 mg/l y un indice volumétrico de lodos de 95 ml/g.
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Anexos
Determinaciones de laboratorio.

Fosfatos.

e Filtrar muestra a vacio a través de papel filtro de 0.45um.

e Diluir la muestra si espera concentraciones mayores a 30 mg/L P-PO,>.
e Afadir 5 ml de muestra a un tubo de ensaye.

e Adicionar 1.2 ml de reactivo Merck spectroquant para fosfatos.

e Tapary agitar.

e Determinar absorbancia a 410 nm.

e Calcular la concentracion de acuerdo a la curva de calibracion.

e Preparar el testigo (blanco) con agua destilada.

Nitrégeno amoniacal.

e Filtrar muestra a vacio a través de papel filtro de 0.45um.

e Diluir la muestra si la concentracién esperada es mayor que el rango que
puede determinarse con el kit.

e Adadir 5 ml del reactivo 1 de Merck spectroquant.

e Tomar 0.2 ml de muestra y colocar en un tubo de ensaye.

e Adicionar una cuchara rasa del reactivo 2.

e Tapary agitar.

e Dejar reaccionar por 10 minutos.

e Leer absorbancia a 630 nm.

e Determinar la concentracién de acuerdo a la curva de calibracién.

e Preparar testigo (blanco) con agua destilada.

Demanda quimica de oxigeno (disuelta) DQO

e Filtrar la muestra a vacio a través de papel filtro de 0.45 um.

e Siespera una concentracion alta realice diluciones 1:100 6 1:1000 segun
corresponda.

e Coloque 2.5 ml de muestra en un tubo de ensaye.

e Afiada 1.5 ml de la solucién de digestién de dicromato de potasio.

e Adicione lentamente 3.5 ml de la solucién de acido sulfarico.

e Tapary agitar.

e Coloque la o las muestras a digerir a 150 grados Celsius durante 2 hrs.

e Dejar enfriar.

e Medir absorbancia a 600 nm.

e Determinar concentracion de acuerdo a la curva de calibracion.

e Preparar testigo con agua destilada.

e Realizar cada determinacién por duplicado.
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Sadlidos suspendidos totales.

En capsulas de porcelana a peso constante, calentar papel filtro de 1.6 um de
poro a 105 grados Celsius durante 20 minutos.

Pesar cdpsula y papel y registrar el peso (A).

Filtrar 20 ml de muestra a vacio.

Colocar el papel con el filtrado en la capsula y calentar a 105 grados Celsius
durante 1 hora.

Dejar enfriar dentro del desecador 20 min.

Pesar nuevamente y registrar el valor (B).

La concentracion de sélidos se calcula de acuerdo a:

mg B-A(g)
SST (—) = 1000
( L ) V muestra (mL) i

Soélidos suspendidos volatiles.

Una vez determinados los SST es posible determinar los SSV con la misma
muestra.

Después de haber tomado el peso (B) para determinar los SST colocar esa
misma capsula en la mufla e incinerar a 550 grados Celsius durante 20
minutos.

Dejar enfriar en la estufa a 100 grados y después dejar enfriar en el desecador.
Pesar la capsula (C).

Determinar la concentracion de solidos suspendidos volatiles segun:

mg)_ B—-C(g)

SSV (—) =
( V muestra (mlL)

] * 1000
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