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Resumen

Tomando en cuenta las limitaciones intrinsecas asociadas al tratamiento de aguas residuales
domésticas mediante reactores anaerobios, surge la importancia de incluir una etapa de pos-
tratamiento de los efluentes generados. Uno de los objetivos de esta etapa es pulir la calidad
del agua removiendo la materia organica y nutrientes, en atenciéon a los danos ambientales
ocasionados por el vertido de estos componentes en cuerpos receptores (Chernicharo, 2007).
En este sentido, se ha probado que el amonio (NH," ) puede ser removido empleando filtros
de zeolita (Ji et al., 2007). Uno de los métodos de remocion es mediante la regeneracion bio-
logica, la cual permite recuperar la capacidad de adsorcion de los filtros de zeolita saturados
de amonio en el que se disminuye el uso de agentes quimicos (Lahav y Green, 1998). Para
este proposito, se estudio el uso de un filtro empacado con zeolita activo biolégicamente a
escala laboratorio, para el tratamiento de un efluente sintético de un tanque séptico UASB,
usando como soluciéon regeneradora un efluente sintético de un fotobiorreactor microalgal.
El analisis se realizo a través del desarrollo de un modelo matematico que considera pro-
cesos de adveccion, intercambio i6nico, difusién superficial y consumo de amonio mediante
una cinética tipo Monod. Para solucionar el modelo, se discretizé la posicion axial (z) del
filtro mediante el método de diferencias finitas. Las simulaciones se realizaron en el software
MATLAB R2020a, utilizando valores paramétricos de transferencia de masa interna y exter-
na (Kry Kg), de isoterma de Langmuir (K[ y ¢na.) ¥ de cinéticas de consumo de bacterias
nitrificantes, obtenidos mediante correlaciones matematicas, experimentalmente y de la li-
teratura, respectivamente. Los resultados demuestran que es posible predecir, mediante el
modelo matematico propuesto, el comportamiento del filtro a diferentes longitudes del lecho,
en el que se observa una mejora importante en el incremento del tiempo de operaciéon en la
simulacion del sistema que contiene biopelicula de microorganismos en la zeolita con respecto
al sistema sin microoganismos. Por otra parte, a pesar de que el sistema conté con la ventaja
de contener el oxigeno en su forma disuelta en el fluido de alimentacién, no fue posible tener
las condiciones necesarias para el crecimiento optimo de las bacterias oxidantes de nitrito

(NOB, por sus siglas en ingles: nitrite oxidizing bacteria).



Abstract

Taking into account the intrinsic limitations associated with the treatment of domestic was-
tewater using anaerobic reactors, it is important to include a post-treatment stage for the
efluents generated. One of the objectives of this stage is to improve the quality of the water
by removing organic matter and nutrients, in response to the environmental damage cau-
sed by the discharge of these components into receiving bodies (Chernicharo, 2007). In this
sense, it has been proven that ammonium (NH, ) can be removed using zeolite filters (Ji
et al., 2007). One of the removal methods is through biological regeneration, which allows
recovering the adsorption capacity of ammonium-saturated zeolite filters in which the use
of chemical agents is reduced (Lahav y Green, 1998). For this purpose, the use of a filter
packed with biologically active zeolite was studied at laboratory scale, for the treatment of
a synthetic effluent from a UASB septic tank, using a synthetic efluent from a microalgal
photobioreactor as a regenerating solution. The analysis was carried out through the develop-
ment of a mathematical model that considers processes of advection, ion exchange, surface
diffusion and ammonium consumption through Monod-type kinetics. To solve the model, the
axial position (z) of the filter was discretized using the finite difference method. The simu-
lations were carried out in MATLAB R2020a Software, using parametric values of internal
and external mass transfer (Kr and Kjg), of the Langmuir isotherm (K}, and ¢pe,) and of
kinetics of consumption of nitrifying bacteria, obtained through mathematical correlations,
experimentally and from the literature, respectively. The results show that it is possible to
predict, by means of the proposed mathematical model, the behavior of the filter at different
lengths of the bed, in which a significant improvement is observed in the increase in the
operating time in the simulation of the system that contains biofilm of microorganisms in the
zeolite with respect to the system without microorganisms. On the other hand, despite the
fact that the system had the advantage of containing oxygen in its dissolved form in the feed
fluid, it was not possible to have the necessary conditions for the optimal growth of nitrite

oxidizing bacteria (NOB).
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CAPITULO 1. INTRODUCCION POSCRADB I

Capitulo 1

Introducciéon

Los tratamientos anaerobios de aguas residuales son efectivos removiendo compuestos orgé-
nicos biodegradables, pero estos tratamientos también generan efluentes ricos en compuestos
mineralizados, los cuales son subproductos de la actividad microbiana, como NH, , PO},
52~ | ya que durante el proceso anaerobio, el nitrégeno organico y el fésforo son hidroliza-
dos a amoniaco y fosfato, y por consecuencia, sus concentraciones incrementan en la fase
liquida (Khan et al., 2011). En consecuencia, los tratamientos anaerobios aun necesitan un
postratamiento adicional (Lettinga et al., 1993). Dentro de las diversas configuraciones de
tratamientos posteriores, las tecnologias mas estudiadas para la remocién de amonio en aguas
residuales consisten en el intercambio i6nico, la adsorciéon, la biosorcion y algunos procesos
biologicos (Gupta et al., 2015; Mai et al., 2018). En los tratamientos de intercambio i6nico,
las zeolitas naturales presentan gran afinidad por los iones amonio, y por tanto son efectivas
para su remocion (Cintoli et al., 1995; Kujawa-Roeleveld y Zeeman, 2006). Sin embargo, una
de las desventajas de los filtros de intercambio iénico es que una vez que se han agotado los
sitios de intercambio disponibles de la zeolita, es necesario regenerarla para recuperar sus
propiedades, lo cual se obtiene mediante el uso de agentes quimicos, usualmente NaCl en
altas concentraciones, representando entre 50 a 60 % del costo total de operacion y manteni-
miento (Deng et al., 2008; Mullen et al., 2019).

Por lo antes expuesto, se ha buscado mejorar este concepto de regeneraciéon mediante el uso
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de microorganismos capaces de oxidar el amonio hasta nitrato (nitrificaciéon completa o de dos
pasos), proceso denominado como regeneracion bioldgica. Por lo tanto, las particulas de zeo-
lita contenidas en los filtros empacados, ademas de remover el amonio mediante intercambio
ibnico, actiian como medio de soporte para el crecimiento de biopeliculas de microorganismos
nitrificantes, los cuales son los encargados de convertir los cationes de amonio en aniones de
nitrato, permitiendo de esta manera poder reciclar las soluciones salinas empleadas en la
regeneracion, donde la cantidad de productos quimicos anadidos para la desorciéon se reduce
a la cantidad de bicarbonato de sodio anadido como tampén para la nitrificacion y como
fuente de carbono de los microorganismos (Lahav y Green, 1998). Como resultado de la
combinaciéon de ambos sistemas, intercambio i6nico y nitrificaciéon biologica, se ofrece una
técnica mas robusta menos sensible a perturbaciones en la concentraciéon de amonio, ademas
de minimizar los costos operativos y la produccion de grandes volimenes de salmuera (Lahav
y Green, 1998; Miladinovic y Weatherley, 2008).

Otro aspecto que se debe considerar es que, dado que los organismos nitrificantes son aerobios
estrictos, solo son capaces de crecer en sistemas aireados (Lopez Vazquez et al., 2017), por lo
que es necesario un sistema de aireaciéon dentro del reactor o una aeracién externa en la cual
el agua de alimentacion es aireada convencionalmente por burbujas de oxigeno gaseoso o aire
(Miladinovic y Weatherley, 2008). Una mejora a los mecanismos de aireaciéon empleados en
filtros empacados con biopeliculas es el uso de efluentes liquidos ricos en oxigeno en su forma
disuelta, lo cual reduce los inconvenientes asociados a la transferencia de masa de oxigeno de
las burbujas gaseosas a la fase liquida y una disminucién relacionada a los costos por el uso
de grandes cantidades de oxigeno gaseoso en el sistema. Al respecto, los fotobiorreactores mi-
croalgales se caracterizan por producir efluentes alcalinos (pH > 9) ricos en sales minerales,
contiendo grandes cantidades de oxigeno disuelto (< 11.4 mg/L) (Franco-Morgado, 2018),
por lo que se ha sugerido su aprovechamiento en otras aplicaciones prometedoras que utilizan
microorganismos vivos en ambientes artificiales, ya que son ricos en nutrientes y en oxigeno
disuelto (de los Cobos-Vasconcelos et al., 2015). Por esta razon en el presente proyecto se
desarroll6 un modelo matematico que describe la remocién de amonio (N—NH,") proveniente

del efluente de un tanque séptico UASB, mediante el proceso de intercambio idénico en una
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columna de lecho fijo empacada con zeolita natural (clinoptilolita), la cual es regenerada
biol6gicamente por bacterias nitrificantes adheridas al soporte, en un sistema tipo continuo.
Asimismo, la regeneracién biologica es promovida mediante el uso y aprovechamiento del
efluente proveniente de un fotobiorreactor microalgal, el cual es empleado como fuente de
oxigeno y minerales en la columna de zeolita necesarios para la nitrificacion.

El modelo matematico desarrollado considera procesos de advecciéon, intercambio i6nico de
amonio en la superficie de la zeolita, difusion superficial del amonio dentro de las particulas de
zeolita mediante el modelo Linear Driving Force (LDF por sus siglas en ingles) y consumo bio-
l6gico de amonio modelado con una cinética tipo Monod, en la cual se considera el fenémeno
de limitacion por oxigeno disuelto (OD), ya que el agotamiento de oxigeno es un problema
recurrente en este tipo de sistemas. Para solucionar el modelo, se discretizo la posicion axial
(z) del filtro mediante el método de diferencias finitas, obteniendo de esta manera ecuaciones
diferenciales ordinarias dependientes de una sola variable (el tiempo). Las simulaciones se
realizaron en el software MATLAB R2020a, utilizando valores paramétricos de transferen-
cia de masa interna y externa (Kp y Kg respectivamente), de isoterma de Langmuir (K y
(maz) ¥ de cinéticas de consumo de bacterias nitrificantes obtenidos experimentalmente, de

la literatura o calculados mediante correlaciones matemaéticas.
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Capitulo 2

Marco teoérico

2.1. Nitrificacidon

La nitrificaciéon es un proceso de oxidacion biologica del nitrogeno amoniacal que consiste en
un proceso aerobio de dos pasos llevado a cabo por dos tipos de bacterias aerobias quimiolito-
autotrofas; es decir, su fuente de electrones proviene de compuesto inorgénicos (N H, , NO5 ),
y una fuente de carbono inorganica (HCOj3, CO,), y tienen como aceptor de electrones al

oxigeno (Asano et al., 2015; Schlegel y Zaborosch, 1997).

2.1.1. Bioquimica de la nitrificacién
Oxidaciéon del amonio (Nitritacion)

El primer paso de la nitrificacién consiste en la oxidacion de amonio (NH;") a nitrito (NO;)
llevado a cabo por el grupo de bacterias oxidantes de amoniaco (AOB por sus siglas en inglés),
via hidroxilamina. El proceso ocurre en condiciones aerobias y de acuerdo con las siguientes

reacciones (Sanchez y Sanabria, 2009):
NHf +0.50, — NH,OH + H* (Ec. 1)

NHyOH + Oy — NOy + HyO + H" (Ec. 2)
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La Ec. 1 es catalizada por la enzima amonio monooxigenasa (AMO por sus siglas en ingles)
y la Ec. 2 por la enzima hidroxilamina oxidoreductasa (HAO por sus siglas en inglés). Las
AOB utilizan el amonio como un donador de electrones y el aceptor de electrones final es el
oxigeno. La reaccion Ec. 3 representa la suma de las reacciones de la oxidacién de amonio a

nitrito (Bernet y Sperandio, 2009)
NH} +1.50, — NOy + HyO + 2H* (Ec. 3)

El rendimiento de la energia libre estandar AG? de la oxidacién de amonio es de —275k.J /mol.
De la Ec. 3 se puede observar que la oxidaciéon de amonio produce acidez y es un punto
importante de consumo de oxigeno, requiriéndose 1.5 moles de oxigeno por 1 mol de amonio,

es decir, es decir, 3.43 gO,/gN —NH; (Bernet y Sperandio, 2009; Eddy et al., 2014).

Oxidacién del nitrito (Nitratacion)

El segundo paso de la nitrificaciéon es la conversién de nitrito NO, a nitrato NO;3 llevado a
cabo por las bacterias oxidantes de nitrito (NOB por sus siglas en inglés)(Holmes et al., 2019;
Bernet y Sperandio, 2009). El nitrito en este caso es el donante de electrones de la respiracion
de las NOB, mientras que el oxigeno es el aceptor final de electrones. La oxidacién de nitrito

para la obtencion de energia se expresa en la siguiente reaccion:
NO; 4+ 0.50, — NO3 (Ec. 4)

La Ec. 4 es catalizada por la enzima nitrito oxidorreductasa (NOR por sus siglas en in-
glés). El rendimiento de la energia libre estandar AG? de la oxidacion de nitrito es de solo
—T74kJmol /L, lo cual representa un bajo rendimiento de crecimiento, incluso en comparacion
con AOB (Bernet y Sperandio, 2009). De la reaccion de nitratacion se observa que para oxi-
dar 1 mol de nitrito se necesitan 0.5 moles de oxigeno, es decir, 1.14 gOy/gN —NO; (Eddy
et al., 2014).
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La reaccion global de la oxidacién de amonio a nitrato se expresa con la siguiente reaccion

quimica (Asano et al., 2015; Eddy et al., 2014):

NH} +20, —s NOj + H,O + 2H* (Ec. 5)

La reaccion global para la oxidacién completa de N — N H;” muestra que se requieren 4.57
g0, por cada gramo de N — NH; oxidado. Ademas, la disminucién del pH es caracteristica
de la nitrificacion debido a la produccion de protones H™ en la reaccion, en la que, si no se
tienen las medidas necesarias, el pH bajara a un nivel tal que se presente la inhibicion de la

nitrificacion (Winkler, 1986).

Ecuaciones que incluyen el anabolismo

Aunque las bacterias nitrificantes utilizan iones de amonio como fuente de energia, no todos
estos iones de amonio son nitrificados algunos son utilizados como fuente de nitrégeno asi-
milandolos en nuevo material celular o biomasa. La biomasa nitrificante formada se incluye
en las reacciones mediante la formula empirica de C5H7O5N (Gerardi, 2003). La ecuacion

general para la nitrificacion es la siguiente (Bernet y Sperandio, 2009):

NH; +1.8305 + 1.98HCO; — 0.021C5 H;O5N + 0.98NO; + 1.041H,0 + 1.88H,CO;
(Ec. 6)
De acuerdo con estas reacciones, el rendimiento del crecimiento para las bacterias del grupo
AOB y NOB es de 0.15 mg de células/mg N—NH; oxidado y de 0.02 mg de células/mgN —
NO, oxidado, respectivamente. La relaciéon de consumo de oxigeno en las ecuaciones es de
3.16 mg Oy/mg N — NH; oxidado y 1.11 mg Os/mg N — NO, oxidado. En cuanto a la
cantidad de alcalinidad consumida, se requieren 7.07 mg de alcalinidad como CaCOs/mg

N —NH, oxidado (Eddy et al., 2014).
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2.1.2. Microbiologia de la nitrificaciéon
Bacterias autotroéficas oxidantes de amonio (AOB)

Las AOB més conocidas, que parecen dominar los sistemas naturales y que han sido descritas
en sistemas de ingenieria como los lodos activados, pertenecen a la clase beta-proteobacteria
con los géneros Nitrosomonas y Nitrosospira, mientras que los Gnicos géneros conocidos de la
clase gamma-proteobacteria son Nitrosococcus oceani y Nitrosococcus halophilus, los cuales

solo han sido observados en entornos marinos (Kowalchuk y Stephen, 2001; Guo et al., 2013).

Bacterias oxidantes de nitrito (NOB)

El segundo grupo de microorganismos que estan involucrados en la nitrificaciéon son las bac-
terias quimiolitoautotroficas oxidantes de nitrito (NOB). Este grupo estda comprendido por
siete géneros: Nitrobacter, Nitrospina, Nitrospira, Nitrotoga, Nitrolancea, Nitrococcus, y Can-

didatus Nitromaritima (Holmes et al., 2019).

2.1.3. Factores ambientales que afectan la nitrificaciéon

Los factores ambientales que afectan la tasa de crecimiento de los organismos nitrificantes y
por lo tanto la tasa de oxidaciéon de amoniaco son: temperatura, pH, oxigeno disuelto, téxicos

o sustancias inhibitorias (Von Sperling, 2007).

Efecto de la temperatura

Existe una reduccion significativa en la tasa de nitrificacion cuando hay una disminucion de la
temperatura y, a la inversa, hay una aceleracion significativa cuando la temperatura aumenta
(Von Sperling, 2007; Eddy et al., 2014). Se ha reportado que las bacterias nitrificantes en
su mayoria son mesofilicas con un intervalo de temperatura éptima para su crecimiento de
28 a 36 °C' (Bernet y Sperandio, 2009), a 16 °C' la tasa de nitrificacion es aproximadamente
el 50 % de la obtenida a 30 °C' y a valores por debajo de 5 °C' o por arriba de 45 °C la

nitrificacion no sucede (Gerardi, 2003).
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Efecto del pH y alcalinidad

La alcalinidad disminuye durante el proceso de nitrificacion, ya que es empleada como fuente
de carbono por las bacterias nitrificantes y también es consumida por la produccion de iones
hidrogeno H™ e iones de nitrito durante la nitrificacion (Gerardi, 2003). La tasa de oxidacion
de amonio disminuye a valores de pH por debajo de 7, lo cual es debido a la reduccion en la
concentracion de amoniaco libre N — N Hs, ya que se ha reportado que el N— NH3 puede ser
el sustrato de las AOB (Eddy et al., 2014). Usualmente se suele exigir que el agua residual
tenga una alcalinidad, expresada como C'aCQOs, igual o superior a la que se consume por
nitrificacion, es decir 7.14 mg de alcalinidad se consumen por 1 mg de N—NH;" oxidado, més
un adicional de 75 mg/L (Suarez y Jacome, 2007). Las tasas 6ptimas de nitrificacion suceden
cuando se tienen valores de pH en el intervalo de 7.2 a 8.0, valores donde la nitrificacion

puede ser asumida como constante (Gerardi, 2003).

Efecto de la concentracion de oxigeno disuelto

Las concentraciones de oxigeno en las cuales se espera que no ocurra la nitrificaciéon es alre-
dedor de los 0.2 mg/L (Von Sperling, 2007). Eddy et al. (2014) reporta que la nitrificacion
puede verse limitada a valores de concentracion de oxigeno disuelto en el intervalo de 0.5 - 2.5
mg/ L. En los sistemas con biopeliculas se ha demostrado que la limitacion de oxigeno favore-
ce la acumulacion de nitritos (Bernet y Sperandio, 2009). En cuanto a la tasa de nitrificacion,
esta se ve incrementada cuando se tienen concentraciones de OD de 3 a 4 mg/L (Eddy et
al., 2014). Por otro lado, también se ha reportado que se logra una nitrificacion importante
en un intervalo de concentracion de OD de 2.0 a 2.9 mg/L y una méxima nitrificaciéon a una

concentracion de OD de 3.0 mg/L (Gerardi, 2003).

2.1.4. Factores que inhiben el crecimiento

La inhibiciéon es la pérdida temporal, a corto o largo plazo, de la actividad enzimatica de
las bacterias nitrificantes. Por otro lado, cuando se habla de toxicidad se refiere a la pérdida

permanente de la actividad enziméatica o al dano irreversible de la estructura celular de las
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bacterias nitrificantes. Existen varias formas de inhibicién y toxicidad que pueden suceder

durante la nitrificacion algunas de ellas se en listan en la Tabla 2.1 (Gerardi, 2003).

Tabla 2.1: Formas de inhibiciéon o toxicidad (Gerardi, 2003)

Tipos de inhibicién o toxicidad Descripcion
Inorganica Metales pesados y cianuro
Organica Aguas residuales con fenoles
pH < 0.5
Sustrato Nitr9geno amoniacal libre
Acido nitroso libre
Luz Radiacion ultravioleta
Temperatura < 0.5°C

Inhibicién por sustrato

Las bacterias nitrificantes también son inhibidas a concentraciones relativamente bajas de
amoniaco y acido nitroso libre. Este tipo de inhibiciéon esta relacionado con el pH del medio, ya
que cuando el pH es incrementado, es mas facil que los iones amonio se conviertan en amoniaco
libre y por lo tanto es mas probable que exista inhibicion debido al amoniaco liberado.
Contrario a lo anterior, la conversion de los iones nitrito a acido nitroso libre sucede cuando
el pH disminuye (Gerardi, 2003). La concentracién de sustrato a la cual se ha reportado el
fenémeno de inhibicion es diverso, teniendo que puede encontrarse un inicio de inhibicién de
las AOB en concentraciones de 100 mg N — NH, /L y para las NOB en una concentracion
de 20 mg N—NH, /L a una temperatura de 20 °C'y pH de 7.8 (Eddy et al., 2014). Por otra
parte Carrera Muyo (2004) report6 que se encontré un inicio de inhibicién y una inhibicion
total de los microorganismos oxidantes de amonio a una concentracion de 27 mg N—NH, /L

y 1787 mg N — NH; /L respectivamente, ambos a una temperatura de 20 °C'y pH de 8.25.

Inhibicién debido al carbono organico

El impacto méas importante de los compuestos organicos en la nitrificaciéon autotrofica se
debe a la contribuciéon adicional de la demanda de oxigeno, ya que este tipo de compuestos

son el sustrato de bacterias heterétrofas, las cuales compiten con las bacterias nitrificantes
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por el oxigeno disuelto y el espacio de crecimiento dentro del sistema, resultando de esta
manera una disminucion en la tasa de nitrificacion (Chen et al., 2006). Por otra parte, las
presencia de compuestos organicos afectan la composicion de la poblaciéon microbiana, ya
que de acuerdo con lo reportado por Carrera et al. (2004) se presenta una disminucion de la
tasa de nitrificaciéon con un incremento de la relacion de la Demanda Quimica de Oxigeno
(DQO) con respecto al nitrogeno (DQO/N) en el influente del sistema de tratamiento de
aguas residuales industriales. La relacion DQO/N en la cual se puede presentar inhibicion
con una rapida disminucién en la tasa nitrificaciéon debido al carbon orgénico en sistemas
de biofiltros con biopelicula fija, de acuerdo a (Ling y Shulin, 2005), se da al incrementar la
relacion DQO/N de 0 a 1.5 posteriormente el grado de inhibiciéon organico comienza a ser

menos elevado a relaciones de DQO/N altos.

2.1.5. Cinética de nitrificacion

Las cinéticas de nitrificacion estan usualmente descritas por una expresion de Monod con-
vencional considerando el proceso de un paso (conversion de amonio a nitrato) o un proceso
de dos pasos (oxidacion de amoniaco a nitrito y la conversion de nitrito a nitrato) (Bernet y
Sperandio, 2009). La cinética de Monod se ha utilizado exitosamente para describir el proceso
de nitrificacién antes de ser empleada para la modelacion de la cinética de la degradacion
de la materia orgénica, ejercida por los organismos heterétrofos. De este modo, la tasa de
crecimiento esta dada por el producto de la tasa especifica de crecimiento y la concentracion
de biomasa de bacterias AOB, NOB y heterotrofas segtn sea el caso (Lopez Vazquez et al.,
2017). A su vez, dado que la tasa de nitrificacion se ve reducida en concentraciones bajas de
oxigeno disuelto, se debe tener en cuenta este efecto para ello la limitaciéon de oxigeno puede
ser descrita mediante una cinética del tipo Monod (Wiesmann, 1994) como se muestran en

las cinéticas de las tasas de crecimiento de la Tabla 2.2.
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Tabla 2.2: Expresiones de cinética de crecimiento para bacterias heterotrofas (H), AOB y NOB que presentan
limitacién de oxigeno disuelto

Reactor Proceso Expresion de velocidad cinética
Reactor de biopelicula empacado AOB So, SNH, X
con pellets de ceramica como medio HAOB * Ko,a08 + S0, Knmoaop +Svm, 0P
de soporte Su et al. (2019).
NOB - S0, . Knmu,noB . SNo, Xnos
Ko,noB +S0, Knw,NOB+ SNH, KNnO,NOB+ SNO,
H - So, . SNH, . Ss Xy
Ko,u + S0, Knyu,g+Snvm, Ksy+Ss
Reactor de lecho expandido con AOB . SNHz _ So, _ SNHz x
carbon activado granular biologico HAOB mas G 0B + Snie Koyaon + S0, Kntanut + Snma OF
Dao et al. (2020)
NOB INOBmaz * SN0, : S0, . e it XnoB
" Kno,nos + Snvo,  Ko,nos + S0, KnHenut + SN
H i . Sp . So, ' SNHa Xy
" Kspw+ S Ko,uw + S0, KNHanut + SNHz
iopelicul AOB
Reactor de blope icula de e onYrom - SN, . So, Xaon
membrana aireada (M ABR) Knw,a0B + Snvu, Ko,a0B + S0,
Downing y Nerenberg (2008)
NOB i ronYNOE - SNO, . 50, D
maxAOBI NOB KSNOB + SN02 KOQNOB + 502 NOB
Reactor de biopelicula de lecho AOB SNH, So, X
movil que utiliza kaldnes como sl KN, 408+ SnH, " Ko,408 + So, AOB
medio de soporte Brockmann et al.
(2008) NOB UNOB - Sno, : S0, XnoB
Kyo,noB +Snvo, Ko,noB + So,

ODITHOHL OOYVIN ¢ O'TNLIdVO
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Como se presenta en la Tabla 2.2, diversos estudios de reactores que utilizan medios de soporte
para el desarrollo de biopeliculas fijas y para la remocién de amonio han reportado el uso de la
ecuacion de Monod para describir la tasa de crecimiento y consumo de sustrato para bacterias
heterdtrofas (H), AOB y NOB. Por otro lado, para describir el crecimiento de las bacterias
nitrificantes en presencia de condiciones inhibitorias debido a concentraciones més altas de
compuestos organicos con respecto a la concentracion de amonio es decir relaciones C/N
superiores a 0.5, es necesario incluir el término de inhibiciéon en la cinética de crecimiento. Su
et al. (2019) reportaron el modelado del proceso de nitrificacion en dos pasos describiendo el
efecto combinado de inhibicién del carbono organico y del amonio, aplicado a un reactor de
biopelicula alimentado de agua residual sintética con concentraciones de amonio de 50 — 70
mg N—NH, /L y DQO en concentraciones de 106 — 316 mg/L. La ecuacién con inhibicién
tipo Monod que reportaron los autores, para bacterias AOB y NOB son la Ec. 7 y Ec. 8

respectivamente:

S0, SNH, Kcop/naos
-

v+ Kcop/naoBs

HAOB - Xa0B (Ec. 7)

Ko,a08 + 50, Knmaos + Snm, 3

So, Knm,NnoOB SNO, Kcop/nNoB

INOB" XnonB

Ko,nop + So, Knmynos + Svu, Kno,nos + Sno, SNoQi—Sm + Kcop/NnoB
(Ec. 8)

2.2. Intercambio i6nico

El intercambio i6nico es un tipo de proceso de sorcién en el que los iones en la fase acuosa
de una especie dada (soluto) se intercambia con los iones en fase solida, conocido como
intercambiadores de iones o sorbente, el cual es un material insoluble con sitios de intercambio
de iones fijos y contienen cationes o aniones moviles, que pueden cambiarse con una cantidad
estequiométrica equivalente de otros iones de la misma carga cuando se ponen en contacto
con soluciones acuosas (Boyer, 2014; Ramkumar y Mukherjee, 2012).

El intercambio i6nico y los procesos de adsorciéon son similares en que una sustancia es

adsorbida en un soélido en ambos procesos. Tanto la adsorciéon como el intercambio idénico

12
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pueden agruparse como procesos de sorcion con fines de estudio y aplicacion (Poulopoulos e
Inglezakis, 2006). La sorcion es el proceso en el cual un componente se mueve desde una fase
movil para acumularse en la fase estacionaria este fenémeno incluye los procesos de adsorcion,
la absorcion, la precipitacion y el intercambio i6nico (Garcia, 2002).

Sin embargo, hay algunas diferencias que se deben destacar, ya que el intercambio iénico es
un proceso donde por cada ion que se elimina de la solucién, se libera otro ion del mismo
signo en la solucién, siendo una reaccion reversible que implica cantidades quimicamente
equivalentes. En la adsorcion, no se produce tal sustitucion del soluto (Zaidi, 2012). Por
todo lo anterior, el intercambio i6nico es una forma especifica de sorcién que se rige por

interacciones electrostaticas (Boyer, 2014).

2.2.1. Zeolitas naturales: clinoptilolita

La zeolita es un material de intercambio i6énico de origen natural utilizado para ablandar el
agua (reduccion de la concentracion de iones disueltos de calcio, magnesio y algunos casos de
manganeso y fierro en el agua) y para eliminar el amonio de diversas matrices de agua residual.
La clinoptilolita es un aluminosilicato de sodio, potasio y calcio hidratado, perteneciente a

la familia de la heulandita cuya férmula molecular es:
(Na,K,Cags, Sro5, Bags, Mgos)s[AlgSis0Ora] ~ 20H,0 (Ec. 9)

Esta zeolita natural tiene una clara ventaja sobre las resinas de intercambio convencionales
debido a su gran afinidad y selectividad por el ion amonio con una capacidad de intercambio
i6nico que varia de 1.6 a 2.2 meq/g (Olguin, 2018), ademéas su costo es relativamente ba-
rato en contraste con los medios sintéticos (Eddy et al., 2014; Hedstrom y Rastas Amofah,
2008; Demir et al., 2002). La selectividad de la clinoptilolita se refiere a la preferencia que
tiene para ciertos iones. El orden de preferencia de iones en modo decreciente es el siguiente:
Cst™ > Rb" > K* > NHf > Ba'" > Sr*t > Na™ > Ca™ > Fe'™® > AI™ > Mg > Li
(Margeta et al., 2013; Boyer, 2014). Las zeolitas tienen una composicion de red microporosa

que consiste en una estructura tetraédrica de [Al04)°>~ y [SiO4]*~ interconectados uno al otro

13
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por medio de &tomos de oxigeno compartidos como se muestra en la Figura 2.1. La capacidad
de intercambio cationico de la clinoptilolita se crea cuando se sustituye el silicio [SiO4]*~ por
aluminio [AlO4)°~, elevando asi una carga negativa de la red mineral. Esta carga negativa
se equilibra con iones cargados positivamente, como sodio, calcio, potasio y amonio, que son

intercambiables con otros cationes (Hedstrom y Rastas Amofah, 2008).

i O (O " '
(a) (b)

Figura 2.1: (a) AlO4 y SiO4 tetraedros unidos por atomos de oxigeno que
constituyen la estructura reticular de la zeolita. (b) Estructura de la clinoptilolita
(Tomado de Mastinu et al., 2019).

2.2.2. Cinéticas de adsorcion e intercambio i6nico

La transferencia de masa de la soluciéon hacia los sitios de adsorcion dentro del material de
intercambio iénico, indistintamente mencionado en este estudio como particulas adsorben-
tes, esta restringido por las resistencias de transferencia de masa, que determina el tiempo
requerido para alcanzar el estado de equilibrio. De lo anterior, las cinéticas de adsorciéon son
referidas como el tiempo de progreso del proceso de adsorcion. Muchas de las interacciones
ibnicas no involucran reacciones quimicas y por lo tanto el proceso en general es controlado
solamente por difusién, el cual a su vez esta definido por la estructura del material adsor-
bente. Por lo anterior, las aproximaciones cinéticas son altamente especificas del material de
intercambio i6nico o adsorbente (Worch, 2012; Zagorodni, 2007a).

Ademés, el estudio de las cinéticas de adsorcion es importante para determinar el mecanismo

de transferencia de masa que limita la velocidad y evaluar las caracteristicas paramétricas,
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las cuales en conjunto con los datos de equilibrio son valores esenciales para el diseno de

reactores de lecho fijo (Worch, 2012).

2.2.3. Mecanismos de transferencia de masa

El intercambio i6nico, como cualquier proceso heterogéneo, se logra mediante la transferencia
de iones hacia y desde la capa limite interfacial, la difusion dentro del material y la difusion
en la soluciéon circundante. Por otra parte, ademas de la fase soélida y liquida, existe una
pelicula delgada de solucién que rodea la superficie del intercambiador, la cual debera de ser
tomada en cuenta. Por tanto, las propiedades de la pelicula son diferentes de las propiedades
de la solucién global circundante (Zagorodni, 2007a). El mecanismo de intercambio i6nico se
ilustra en la Figura 2.2 y se describe por cuatro pasos consecutivos (Nesterenko, 2019; Worch,

2012; Zagorodni, 2007a).

1. Difusion en la solucion, es decir, el transporte del adsorbato desde el seno del fluido hacia
la capa limite hidrodindmica localizada alrededor de la particula adsorbente (Proceso 2).
Este paso se puede manejar facilmente aplicando agitacion, o en el caso de columnas, la
turbulencia en los flujos entre las particulas adsorbentes puede ayudar a la transferencia

de masa hacia y desde la interfase.

2. Transporte a través de la capa limite hacia la superficie externa del adsorbente, también
conocido como difusion de pelicula o difusion externa (Proceso 3). La transferencia de
masa esta definida tinicamente por la movilidad del ion, por lo que no existe ningin
fendomeno convectivo. La agitacion de la solucion externa puede reducir el espesor de la

pelicula, pero no su eliminacién por completo.

3. Después de la transferencia del ion a través del limite entre la pelicula y el soélido,
el ion se transporta al interior de la particula adsorbente (Proceso 4) este paso es
conocido como difusion intraparticula o difusion interna. Cuando la difusiéon del ion
en el adsorbedor ocurre a lo largo de la superficie interna de la particula adsorbente

se le denomina difusion superficial. Por otro lado, en lugar de o ademés de la difusion
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superficial, el transporte de adsorbato dentro de las particulas adsorbentes también
puede tener lugar en el liquido de los poros denominandose como difusion de poro. En
este paso la tnica fuerza impulsora para el transporte es el gradiente de concentracion

en la fase sélida dentro de la particula.

4. Interaccion energética entre las moléculas del adsorbato y los sitios de adsorcion, es

decir el intercambio iénico (Proceso 5).

Solucion Pelicula’ Particula del intercambiador

Disociacion de Difusion en la Difusion en la | Difusién en el Formacion de
compuestos solucién pelicula intercambiador iones pares

| 2 R) S

4
Primer ion

Formacion del Difusién en la | Difusion en la* | Difusion en el Disociacion de
compuesto solucion ‘ pelicula intercambiador iones pares

10 9 | 8 17 6
Segundo ion

Figura 2.2: Mecanismos generales del proceso de intercambio iénico (Modificado de
Zagorodni, 2007a).

En general, se acepta asumir que el primero y el cuarto paso son muy rapidos y la velocidad
total del proceso de adsorcion esta determinada por la difusion de pelicula y /o intraparticula.
Ademas, la difusion de pelicula y la difusién intraparticula son fenémenos que suceden en
serie, por lo que el proceso més lento determina la velocidad total de adsorcion (Worch, 2012).
Por otro lado, para cumplir con el principio de electroneutralidad del intercambio i6nico, los
pasos que se mencionaron lineas arriba se compensan con los siguientes pasos consecutivos

(Zagorodni, 2007a):

» Fl segundo contraion difunde desde las particulas adsorbentes hacia la superficie (Pro-

ceso 7).
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= Seguido de la transferencia del segundo ion, a través del limite, este se difunde a través

de la pelicula hacia el seno del fluido (Proceso 8).

» Por ultimo, el ion se difunde de la pelicula a la mayor parte del seno del fluido (Proceso

9).

Los pasos anteriormente descritos, se deben a que el intercambio iénico es un proceso este-
quiométrico que requiere una equivalencia de fluxes para los dos contraiones intercambiados.
También, existen otros pasos que se cumplen en el proceso de intercambio iénico (Zagorodni,

2007a):

Disociacion de los compuestos que aportan el primer ion en la solucién (Proceso 1).

Asociacion entre el primer ion y el grupo funcional o sitio adsorbente del material

(Proceso 5).

Disociacion relacionada entre el segundo ion y el grupo funcional o sitio adsorbente del

material (Proceso 6).

Asociacion del segundo ion en el seno de la solucion (Proceso 10).

2.2.4. Modelos de cinéticas de adsorcion e intercambio i6nico

Como ya se menciond anteriormente, es aceptado que la adsorciéon y el intercambio i6nico
puedan ser agrupados juntos como un proceso de sorciéon para unidades de tratamiento en
aplicaciones practicas, por lo cual la mayoria de las teorias y aproximaciones se han desarro-
llado originalmente para el proceso de adsorcion que para el intercambio idénico (Poulopoulos
e Inglezakis, 2006). Ademaés, el proceso de intercambio i6nico esté involucrado con un gran
numero de factores, lo cual imposibilita crear un modelo matematico de cinética de intercam-
bio i6nico que cubra todas las variables y parametros. Como resultado, cada modelo cinético
se basa en ciertas simplificaciones y esté disenado para describir casos particulares, asumien-

do algunas variables como constantes o despreciables (Zagorodni, 2007a).
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Por otra parte, la velocidad total del proceso de adsorcion o intercambio i6nico esta determi-
nada por la difusion de pelicula y/o intraparticula. Por lo tanto, las cinéticas del intercambio
ibnico pueden estar gobernadas por uno, en casos intermedios, o por la combinacién de ambos
fenémenos de difusion (Lito et al., 2012). De manera convencional, la modelacién matema-
tica de las cinéticas de intercambio i6nico consiste en la soluciéon de ecuaciones diferenciales
(Zagorodni, 2007a; Worch, 2012), las cuales son aplicadas tanto para la fase solida (mate-
rial intercambiador) como para la fase liquida (solucion en la pelicula formada alrededor del
material). Ambas fases poseen coeficientes de difusion, los cuales son diferentes uno de otros
y no necesariamente son constantes. Por lo tanto, se debe identificar la dependencia de los
coeficientes de difusion con las propiedades del sistema o por el contrario, confirmar su com-
portamiento constante (Zagorodni, 2007a; Helfferich, 1962). Las suposiciones comunes en los

modelos cinéticos son las siguientes (Worch, 2012):

Se asume que el proceso se realiza a temperatura constante;

= Se asume que el seno del fluido se encuentra totalmente mezclado;

= La difusion es el proceso que describe la transferencia de masa en y dentro del material

adsorbente;

= La adherencia del adsorbato sobre la superficie del material adsorbente es mas rapida

que el proceso de difusion;

= Se asume que el material adsorbente es esférico e isotrépico.

2.2.5. Difusién en la pelicula o difusién externa

La concentracion en la superficie externa del adsorbente, en tanto que el equilibrio no sea
alcanzado, seréd siempre menor que la existente en el seno del fluido debido al continuo proceso
de adsorcion, lo cual resulta en un gradiente de concentracion que se desarrolla en la capa
limite de espesor § (Worch, 2012). La diferencia de concentraciones entre ambas fases (seno

del fluido y superficie externa) actia como una fuerza impulsora que produce la transferencia
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de masa a través de la capa limite (Poulopoulos e Inglezakis, 2006).
La ecuacion de transferencia de masa para la difusion de pelicula puede ser derivada de la

ley de Fick (Worch, 2012):

de

Eec. 1
75 (Ec. 10)

ng = Dy,

donde np es el flux, por ejemplo, con unidades de mol/m?s o g/m?s y Dy es el coeficiente
de difusion en la fase acuosa (m?/s). Integrando y asumiendo un gradiente lineal dentro de

la capa limite se obtiene la Ec. 11:
T'LF = k‘F(C — Cs) (EC 11)

con

donde kf es el coeficiente de transferencia de masa (m/s), ¢ es la concentracion en el seno
del fluido y cg es la concentracion en la superficie externa de la particula adsorbente, que se
encuentra relacionada con la carga al equilibrio de la fase solida. La cantidad de adsorbato
que es removida desde la fase liquida y adsorbida sobre el sélido por unidad de tiempo (N F)
puede expresarse por medio de un balance de masa diferencial para un sistema en lote:

dq dc

szmA—:

_y, & Ee. 1
dt Lt (Ec. 13)

donde m 4 es la masa de material adsorbente, ¢ es la carga media del adsorbato en el material
adsorbente y V; es el volumen del liquido en el reactor. La Ec. 13 vincula el cambio de la
carga media en el adsorbente con respecto al tiempo, con el cambio de la concentracion en

la fase liquida con respecto al tiempo. La relacion entre Ny y el flux np esta dado por:

(Ec. 14)
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donde A; es el area superficial externa total de todas las particulas adsorbentes dentro del
reactor. La Ec. 14 puede relacionarse con el balance de masa diferencial de la siguiente

manera:

my dq Vi de
— 4 _ LT Ec. 1
R T T (Ee. 15)

Ademas, es posible derivar la siguiente ecuacion de transferencia de masa, tomando en cuenta

la Ec. 16:
d_q o kFAs
dt n ma

(¢ —¢s) = kpay, (¢ — c) (Ec. 16)

donde a,, es el area superficial total relacionada con la masa del adsorbente disponible en el

reactor, es decir a,, = As/ma .

2.2.6. Difusiéon intraparticula

La transferencia de masa dentro de las particulas adsorbentes sucede normalmente por difu-
sion de poro y difusion superficial en forma paralela, haciendo dificil su estudio por separado,
por lo cual, en la mayoria de los procesos de adsorcién, se acepta que la difusion intraparticu-
la pueda ser descrita exitosamente mediante aproximaciones de difusion superficial (Worch,
2012).

Diversos modelos cinéticos de intercambio idnico se han aplicado para describir la difusion
superficial (difusion intraparticula), de los que se incluyen, modelos semiempiricos con ecua-
ciones de primer y segundo orden, modelos basados en la Ley de Fick, con la ecuacion de
Nerst-Planck (para el transporte de masa en sistemas i6nicos diluidos) y aproximaciones ba-
sados en Maxwell-Stefan (Lito et al., 2012). Sin embargo, un enfoque que logra un equilibrio
entre la simplicidad y la precision es el modelo de difusion de superficie homogénea (HSDM
por sus siglas en inglés) (Aponte-Morales et al., 2018). Por lo anterior, en el modelo de HSDM
utilizado para modelar la difusion superficial, se asume que la particula adsorbente tiene una
estructura homogénea, y que el ion transportado se rige por difusion en la fase solida (Lito

et al., 2012).
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Para la difusion superficial, sin tener en cuenta los gradiente electroquimicos, la tasa de
transferencia de masa de iones intercambiables a través de la particula adsorbente por uni-
dad de area, ng, puede describirse mediante la primera ley de Fick como (Worch, 2012; Lito
et al., 2012):

9q

hg = pstg (EC. 17)

Donde Dy es el coeficiente de difusion superficial, ¢ es la cantidad de adsorbato en el ma-
terial adsorbente, p, es la densidad de la particula adsorbente y r es la coordenada radial
(coordenadas esféricas). El balance de materia en su forma diferencial para una capa delgada

esférica de grosor Ar y asumiendo que el coeficiente de difusion superficial Dg es constante,

se obtiene (Worch, 2012; Lito et al., 2012):

dq Ds 0 ([ ,0q
ot 12 0r <T 8r) (Ec. 18)

Esta ecuacion es valida en el caso donde la difusion superficial y la de pelicula no pueden dis-
criminarse. Por otra parte, la carga del adsorbente en la superficie externa, g, esta relacionado

con la concentracién en la superficie externa, c,, mediante la relaciéon de equilibrio:

g=(r=rp) =q=[flc(r=ry)]=f(c) (Ec. 19)

La modelaciéon en el estado de equilibrio esta descrito mediante las isotermas, que seran

abordadas en la seccién 2.2.8.

2.2.7. Simplificaciéon del modelo de difusiéon intraparticula (modelo

LDF)

El modelo de Linear Driving Force (LDF por sus siglas en inglés) surge como una simplifica-
cion del modelo de la difusion superficial, el cual incluye derivadas parciales con respecto al
tiempo y coordenadas radiales, generando de esta manera esfuerzos en soluciones numéricas.

El modelo de LDF es similar a la aproximacion utilizada para describir la difusion de pelicula,
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donde la ley de Fick es sustituida por una ecuacién lineal de diferencia de concentraciones.
Este modelo asume que la disminucion de la carga en el adsorbente se desarrolla en un lugar
dentro de una pelicula solida ficticia que es comparable con la pelicula liquida del lado de
la solucién en el modelo de difusiéon. De esta manera la ecuaciéon basada en la ley de Fick
descrita para la difusion superficial (Ec. 18) es remplazada por una diferencia lineal entre la
carga en el equilibrio en la superficie externa de la particula y la carga media en la particula.

Por lo tanto, la ecuacion para el modelo de LDF se escribe como:

ns = ppks (¢s — 4) (Ec. 20)

donde p, es la densidad de la particula (p, = ma/Va), ks es el coeficiente de transferencia de
masa intraparticula, g, es la carga de adsorbente en la superficie externa de la particula, y ¢

es la carga media en la particula.

Los perfiles de concentracion para el modelo de LDF considerando una resistencia por difusion
de pelicula se encuentra ilustrada en la Figura 2.3. El balance de materia en la particula se

describe de la siguiente forma:

_ ma dq B _VL de
T A @ T AL dt (Ee. 21)

La siguiente ecuacion de transferencia de masa puede derivarse de la Ec. 21, y la cual esta
en términos de la masa del adsorbente:
dg A

dt N SmA

(¢s — @) = ksampy (¢s — q) (Bc. 22)

donde a,, es el area superficial externa disponible para la transferencia de masa relacionada
con la masa del adsorbente (As/m4). Sin embargo, existen diferentes formas de la ecuacion
de transferencia de masa intraparticula dependiendo del area superficial, la cual puede rela-
cionarse con el volumen del adsorbente, el volumen del reactor o la masa del adsorbente. Por

lo anterior, las diferentes formas de la ecuacion de transferencia de masa pueden ser genera-
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lizadas por medio de la introducciéon del coeficiente de transferencia de masa intraparticula

modificada, k§, representada en la siguiente ecuacion:

dq
2kt (g —G Ec. 2
o ks (g5 — q) (Ec. 23)

donde £} puede adquirir distintos valores equivalentes como:

k
]{Zg = ]i'sCLVA = SAVER = ksampp (EC 24)
1-— B

donde kg es el coeficiente de transferencia de masa intraparticula, ay 4 es la superficie externa
disponible para la transferencia de masa en relacién con el volumen de adsorbente, ayr es
el area de superficie externa relacionada con el volumen del reactor, a,, es el area superficial
externa disponible para la transferencia de masa relacionada con la masa del adsorbente,
pp es la densidad de la particula adsorbente y €p es la porosidad del lecho. Ademas, para

particulas adsorbentes esféricas, el coeficiente kg puede estar dado por:

ks = 3ks (Ec. 25)

T'p

Con la finalidad de simplificar el modelo cinético de difusion intraparticula, la FEc. 23 tiene
que ser combinado con el balance de materia y la isoterma, de donde las condiciones iniciales

y de frontera son:

q=0, c=c¢ para t=0 (Ec. 26)

ppks (gs — @) = kp (c —cs) para t>0 (Ec. 27)
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Pelicula de fase solida Capa Limite (Pelicula)

Particula
adsorbente .
Solucién liquida

C.
j

Figura 2.3: Perfiles de concentracién basado en el modelo de LDF con resistencia de
transferencia de masa externa (tomado de Worch, 2012).

2.2.8. Modelos de equilibrio de intercambio i6nico

Es generalmente aceptado que la adsorciéon y el intercambio idnico se puedan agrupar como
un fenémeno de sorciéon para aplicaciones practicas (Poulopoulos e Inglezakis, 2006). Dentro
de los modelos adoptados para representar o predecir el equilibrio del intercambio i6nico se
encuentran aquellos donde el intercambio i6nico se aborda como un proceso de adsorcion (Lito
et al., 2012). El equilibrio de adsorcion se establece cuando el adsorbato ha estado en contacto
durante un tiempo suficiente con el adsorbente y donde la concentracion del adsorbato en
el seno del fluido esté en equilibrio dindmico con la concentracion en la interfase (Foo y
Hameed, 2010). Son las isotermas de intercambio iénico las que caracterizan el equilibrio
al representar las concentraciones de los contraiones en el intercambiador en funcion de sus
concentraciones en la solucién bajo un proceso a temperatura constante (Lito et al., 2012).
De este modo las isotermas representan la interdependencia entre la composicion idénica de

dos fases: el material de intercambio i6nico y la solucion que lo rodea (Zagorodni, 2007Db).
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Los modelos de isotermas de adsorcién y de manera particular las isotermas de Langmuir
y Freundlich, son frecuentemente aplicados para describir los datos experimentales en el
equilibrio sobre la adsorcién de amonio en la zeolita tipo clinoptilolita. De estos dos tipos
de modelo de isotermas, el modelo de Langmuir normalmente se ajusta mejor a los datos de
equilibrio experimental y por tanto ser mas consistente con el proceso de intercambio idénico

en comparacion con el modelo de Freundlich (Boyer, 2014).

Isoterma de adsorcién de Langmuir

El modelo de Langmuir ha sido desarrollado de acuerdo con los siguientes 3 postulados, que
describen la adsorcion del adsorbato o concentracion en la superficie (Nasr, 2018; Sandoval-

Ibarra et al., 2015):

1. Formacién de una monocapa de moléculas adsorbidas, es decir la superficie exterior del

adsorbente esta cubierta por una sola capa de adsorbato.

2. La superficie solida contiene un numero finito de poros vacios, donde todos los sitios

son de igual forma y tamafio con la misma probabilidad de ser ocupados.

3. Cada sitio es ocupado por una molécula y no hay interacciéon entre moléculas adsorbidas.

Del primer y segundo postulado resalta que la isoterma de Langmuir posee una adsorcion
homogénea en la que cada molécula tiene entalpia y energia de activacion de absorcion cons-
tante (todos los sitios poseen la misma afinidad por el adsorbato). El modelo de la isoterma

de Langmuir se encuentra definido por la siguiente ecuacion (Boyer, 2014):

o Qmazx KL Ceq

= Ec. 28
1—{—KLCeq ( ¢ )

Qeq

donde ¢, es la concentracion del adsorbato en la fase sélida en el equilibrio, ¢, es la ca-
pacidad maxima de adsorcién, K, es la constante de Langmuir, C,, es la concentracion de

adsorbato en la solucién al equilibrio.
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Isoterma de Freundlich

El modelo de Freundlich es un enfoque empirico para describir el equilibrio del sorbente y el
sorbato describiendo la adsorcion reversible no ideal en un sorbente heterogéneo (Wasielewski
et al., 2018). Se asume que la superficie de los adsorbentes que siguen la ecuacion de la
isoterma de Freundlich es enérgicamente heterogénea, la cual consta de sitios con diferentes
potenciales de adsorcion, se supone también que cada tipo de sitio adsorbe moléculas que
no tienen interacciones laterales con las otras moléculas adsorbidas y que solo se adsorben
en una monocapa (Poulopoulos e Inglezakis, 2006). La isoterma de Freundlich es expresada

CO1mo:

Geq = KFCelq/n (EC 29)

donde ¢, es la concentracion en la fase sélida cuando se encuentra en equilibrio con la
concentracion de la fase liquida C.,. K y 1/n son constantes de equilibrio de iosterma de

Freundlich (Foo y Hameed, 2010; Poulopoulos e Inglezakis, 2006).

2.3. Regeneracion de filtros de zeolita

El intercambio i6nico ofrece la remocién y recuperacion de nutrientes en aguas residuales,
intercambiando iones con numero de valencias similares, unidas a un medio en fase sélida,
pero una vez que se han agotado los sitios de intercambio disponibles en el medio, se hace
necesaria una regeneracion, para poder obtener nuevamente las propiedades de adsorcion e
intercambio i6nico antes de haber sido saturadas (Mullen et al., 2019). Las zeolitas pueden
ser regeneradas mediante dos métodos: quimicos donde se incrementa la concentracion de

Na™ y biologicos, por nitrificacion lo cual disminuye la concentracion de amonio (Mai et al.,

2018).

2.3.1. Regeneracién quimica

La regeneracion quimica de filtros de zeolita generalmente se realiza mediante el uso de sal-

muera (NaCl) como solucion regenerante (Deng et al., 2008). Lahav y Green (1998) describen
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el proceso de la regeneracion quimica como aquel que se lleva a cabo después de que una
columna de zeolita utilizada para el intercambio iénico de NH," de un efluente secundario,
es saturada por este ion. El proceso consiste en la recirculaciéon de una solucién conteniendo
un cation (NaCl) a través del lecho de zeolita con la finalidad de desorber el NH, en la

solucion, como se refleja en la siguiente reaccion (Ver Ec. 30):

Z —NHf+Na"=Z7Z—Na+ NH] (Ec. 30)

Es necesario el uso de concentraciones altas de NaCl de 50—80 g/ L para lograr una eficiencia
de remocion del 90 al 80 % la cual se refleja en costos por el uso de agentes quimicos, repre-
sentando entre 50 al 60 % del costo total de operacion y mantenimiento (Deng et al., 2008).
Por lo tanto, la regeneracién quimica utilizando salmuera ofrece un proceso mas réapido pero
representa un dominio en los costos operativos (Deng et al., 2014). Debido a lo anterior,
optimizar y mejorar la regeneraciéon es muy importante, una de estas alternativas que se ha

estudiado es mediante la regeneracion biologica.

2.3.2. Regeneracion biolbgica

La regeneracion biologica de las zeolitas es un proceso que combina reacciones fisicoquimicas
de la zeolita y reacciones bioquimicas de los microorganismos presentes en la biopelicula
adherida sobre la zeolita, cuando se trata de reactores de lecho empacado con biopelicula fija
(Liu et al., 2021). En primer lugar sucede el proceso de intercambio iénico, donde el amonio
adsorbido en la zeolita se desorbe de la zeolita. Luego, el amonio desorbido, cuando se trata
de una nitrificacion completa, es oxidado por los microorganismos nitrificantes generando
como productos de su metabolismo el NOy y posteriormente el NOs (Chen et al., 2019),
por otro lado cuando el proceso es una nitrifcacion y desnitrificacion el amonio desorbido es
convertido en Ny 0 NoO (Liu et al., 2021). Ademas, uno de los trabajos pioneros en realizar la
regeneracion biologica fue reportado por Lahav y Green (1998), quienes describen la etapa de
bioregeneracion en columnas de zeolita como aquella que sucede después de haber desorbido

el ion amonio contenido en la columna saturada, mediante el uso de una soluciéon regenerante,
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para su oxidaciéon a NO3 por microorganismos nitrificantes que se encuentran adheridos sobre
la superficie de la zeolita. De este modo, la regeneracion de la zeolita puede prolongar la vida
util de la zeolita y por tanto un uso sostenible, el cual permite reducir el costo de operacion

de los biorreactores (Liu et al., 2021).

2.4. Fotobiorreactores

Los fotobiorreactores son dispositivos empleados en el crecimiento masivo de microalgas,
donde se brindan las condiciones ambientales y de nutrientes necesarios para su crecimiento.
Se dividen en sistemas de cultivo abierto y cerrado (Fernandez Sevilla, 2014; Mérida et al.,
2013). Un factor que se ha estudiado en los fotobiorreactores es la concentracion de oxigeno
disuelto (OD). Una intensa actividad fotosintética realizada durante el dia, puede aumentar
los niveles de oxigeno disuelto por encima del 200 % de saturaciéon. Se cree que una elevada sa-
turacion podria afectar la productividad de las microalgas (Hernandez-Pérez y Labbé, 2014).
Con base en el estudio realizado por de los Cobos-Vasconcelos et al. (2015) se concluyé que en
fotobiorreactores cerrados tubulares con cultivos de consorcio mixto de microalgas alcalofilas
(AMC por sus siglas en inglés), la extraccion de un volumen de oxigeno de 0.22 L (equivalente
a 3.0 mg de O,) disminuy6 su concentracion en el sistema y como consecuencia mejor6 en un
34 % la tasa de produccion de oxigeno en comparacion del control (sin extraccion de volumen
de oxigeno). Se argumenta que la extraccion de oxigeno representa una ventaja en términos
del aumento en la productividad de biomasa, en la asimilaciéon del carbono y en las tasas
de producciéon de oxigeno. Ademas, se sugiere que la extraccion de un volumen del liquido
del fotobiorreactor con cultivo AMC| es rico en oxigeno, junto con suficientes nutrientes en
un medio alcalino (pH > 9), lo cual puede tener aplicaciones prometedoras para ambientes
artificiales que dan soporte vital. Cabe resaltar que a pH alcalinos el C'O, es rapidamente
absorbido por el medio (de los Cobos-Vasconcelos et al., 2015).

Por otra parte Franco-Morgado (2018) estudio el desempeno de consorcios de microalgas-
bacterias en fotobiorreactores tipo laguna algal de alta tasa (HRAP por sus siglas en inglés)

conectados respectivamente a una columna de burbujeo (ABC') para el enriquecimiento de
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biogas sintético operado a pH bésico en condiciones alcalinas, obteniendo concentraciones
oxigeno disuelto en los medios liquidos mayores a 2.8 mg/L (atn en la oscuridad), es decir
en un intervalo de 2.8 a 11.4 mg/L. A pesar de concentraciones altas de oxigeno disuelto
reportadas, no informaron algin efecto de inhibiciéon en el crecimiento de la biomasa en este
tipo de fotobiorreactores. En cuanto a los medios liquidos de fotobiorreactores para el cre-
cimiento de las microalgas, estos son medios de sales minerales. La composiciéon mineral de
los efluentes de fotobiorreactores reportados en diversos estudios (de los Cobos-Vasconcelos
et al., 2015; Franco-Morgado, 2018; Bahr et al., 2014) pueden ser susceptibles de ser apro-
vechados como alimentaciéon a un filtro de zeolita durante el proceso de biorregeneracion, es

decir la oxidacion de amonio a nitratos, objetivo del presente estudio.
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2.5. Contaminacién por compuestos de nitrégeno

El efecto adverso del nitrogeno presente en efluentes resultantes del tratamiento de aguas
residuales municipales e industriales, se debe a su contribucién en el desarrollo de una eu-
trofizacion acelerada de lagos y rios, y en consecuencia el agotamiento del oxigeno disuelto
y la toxicidad de los peces en el agua receptora (Karadag et al., 2006). La eutrofizacion es
la elevacién antropogénica de los aportes de nutrientes como NH, , NO, , NO3 y fosfatos a
un ecosistema, potenciando el desarrollo, mantenimiento y proliferacion de productores ma-
rinos (fitoplancton, algas benténicas, macrofitas). Este fenomeno aumenta la sedimentacion
de tejidos muertos y el consumo de oxigeno. El agotamiento de oxigeno en el fondo de los
cuerpos de agua induce a condiciones andxicas y en consecuencia la muerte de organismos
bentonicos y especies de peces sensibles (Sarkar, 2018). Ademas, el amoniaco desionizado
(NH3) es mucho méas toxico para animales acuaticos, particularmente en peces, mientras que
el amonio ionizado (NH,) es aparentemente menos toxico (Cervantes, 2009). El amoniaco
en solucion acuosa es toxico para la fauna acuética ya que a niveles de amoniaco de 1 mg/L
en el agua se puede sofocar debido a que se reduce muy significativamente la capacidad de
combinacion del oxigeno con la sangre. Otros valores de concentraciéon de amoniaco letales
para diferentes tipos de peces son de 3 mg/L para percas, gobios y truchas arcoiris durante
un periodo de 2 a 20 horas y de 2.5 mg/L para peces dorados durante un periodo de 24 a 96
horas (Winkler, 1986). Por lo anterior, se requiere una remociéon completa de amonio de los
efluentes residuales debido a su extrema toxicidad para la mayoria de las especies de fauna

marina.
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2.6. Estado del arte: modelacion de la regeneracion bio-
légica en filtros de zeolita

La regeneracion biologica de filtros que utilizan zeolitas como lecho adsorbente ha sido es-
casamente estudiado previamente, teniendo un ntimero limitado de trabajos reportados a lo
largo de los ultimos 25 anos. Uno de los primeros trabajos realizados en este campo fue el re-
portado por Lahav y Green (2000a), quienes estudiaron una columna de lecho empacado con
chabazita (un tipo de zeolita natural) en dos modos secuenciales, adsorcion y regeneracion
biolégica para el tratamiento de un agua residual sintética. Los autores reportaron que el gro-
sor de la biopelicula formada en la superficie de la zeolita no tuvo efecto en las caracteristicas
de intercambio i6nico. El sistema mostré una remocion del 95 % de amonio (con un tiempo

de retencion de 2 min) y la tasa de nitrificacion promedio fue de 0.21 gN— NH;" /L reactor-h.

Mas tarde, trabajando en el mismo sistema empacado, pero con efluentes de tratamientos pri-
marios y secundarios de agua residual, Lahav y Green (2000a) estudiaron el comportamiento
del sistema debido a la presencia de materia carbonosa y amonio, ademéas de la presencia
de bacterias heterdtrofas y nitrificantes de manera simultanea, encontrando que no tuvo un
impacto significativo, ya que la eficiencia de remocion de amonio fue de 95%. Se indico6 un
efecto despreciable de las bacterias heterétrofas en la competicion con las bacterias nitrifi-

cantes y se report6 una tasa de nitrificacion promedio de 7.2 gN — NH, /L reactor - d.

Lahav y Green (2000b) en su estudio realizado para conocer el impacto que produce la bio-
pelicula presente en la zeolita de un reactor de lecho empacado, reportaron que hubo una
reduccion en la tasa de intercambio i6nico en la zeolita cubierta por biopelicula en compa-
racion con la zeolita virgen, con una caida del 25 % en la cantidad adsorbida después de 120
min. Sin embargo, los autores resaltan que la zeolita no pierde su capacidad de adsorcion
por la biopelicula, ya que si el experimento se deja el tiempo suficiente finalmente alcanza su

capacidad total.
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Martins et al. (2017) reportaron la regeneracion biologica de zeolita de un reactor en lote
utilizado para la remociéon de amonio presente en lixiviados de vertedero. De las pruebas de
adsorcion utilizando lixiviado se obtuvo que la capacidad de adsorcion de la zeolita regenera-
da fue un 4.55 % menor que la capacidad de adsorcion de la clinoptilolita virgen. Los autores
concluyen que es posible recuperar la capacidad de adsorciéon de la clinoptilolita saturada

mediante el proceso de la nitrificacion de la oxidacién de amonio.

Chen et al. (2019) estudiaron y compararon la regeneracion biolégica en un reactor de lecho
fijo de bio-zeolita (ZBFB) y una sucesion de un ZBFB conectado a un filtro biolégico aerobio
de ceramista (CBAF). Los autores reportan que la biopelicula propiciada sobre la superficie
de la bio-zeolita no tuvo un impacto significativo en la capacidad de adsorcion de la misma,
lo cual fue determinado a partir de la comparacion de la capacidad de adsorcién de una zeo-
lita natural con una con biopelicula formada. Ademas, los resultados reflejaron que la mejor
tasa de regeneracion biologica (99.99 %) se consigui6 en el arreglo ZBFB-CBAF, lo cual se ve
relacionado a que en el CBAF se desarrolla la oxidacion de N— NH; a N— NO; y N— NO3

como consecuencia del enriquecimiento de microorganismo.

Sin embargo, ninguno de los trabajos antes mencionados ha realizado la modelacion de su
sistema, por lo que atin es mas escaso encontrar en la literatura este tipo enfoque. Por este
motivo, para el desarrollo del modelo propuesto en el presente informe, se tomé como base
las experiencias obtenidas en diferentes estudios de modelado de filtros empacados, los cuales
se describen a continuacion:

Miladinovic y Weatherley (2008) report6 el uso de una columna empacada con clinoptilolita
activa biologicamente con bacterias nitrificantes para la remocién de amonio en aguas residua-
les sintéticas. Los datos de equilibrio obtenidos en sus experimentos fueron comparados con
el modelo de Langmuir y Freundlich, siendo el primer modelo mas consistente en el ajuste de
los datos para la adsorcion en la clinoptilolita. Por otra parte, los autores también estudiaron
las cinéticas de remocién de amonio en un sistema en lote. Con los datos obtenidos calcularon

el coeficiente de transferencia de masa interna (K ;) mediante la aproximacion realizada por
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MacKay et al., (1983) y el coeficiente de transferencia de masa externa (Ky) con el modelo
introducido por Furasawa y Smith (1973). Finalmente, de los estudios de remocion de amonio
en columnas de clinoptilolita activas biol6gicamente, revelaron un incremento en el ntimero
de volumenes de lecho tratado (BV'), es decir el tiempo de servicio increment6 30 BV maés en
comparacion de las columnas sin microorganismos. Asimismo los autores observaron que la
actividad biologica en la columna tinicamente pospuso més tiempo el punto de ruptura y una
vez que inicio la pendiente de saturacion esta fue muy similar a la encontrada en las columnas
sin microorganismos, por lo cual concluyen que después de alcanzar el punto de ruptura, los
procesos fisicoquimicos son més rapidos o predominantes que los procesos biolégicos y por
lo tanto este tltimo proceso no contribuye significativamente en el desempeno de toda la
columna. Ademés, reportaron un incremento en la capacidad de adsorcion de la clinoptilolita
de un valor de 0.15 meq/g en la columna sin microorganismos, a un valor de 0.22 meq/g en

la columna activa biol6gicamente.

Por otro lado, Borba et al. (2011) evalu6 la ley de accion de masas (MAL por sus siglas
en inglés) y la isoterma de Langmuir binaria en la modelizacion matematica de la dindmica
de intercambio i6nico en columna empacadas con resinas de Amberlite IR 120 saturada con
iones Na+, para la remocién de Cu?t y Zn?*. El modelo matematico que reportaron para

describir su sistema es:

0C; _ _pp0y . 0C, »C

9 ot Y, Py (Ec. 31)

El balance incluye fenémenos difusivos, convectivos, de adsorcion y de dispersion axial. La
fase solida comprendida por las particulas adsorbentes fue modelado mediante el modelo de

LDF, donde la transferencia de masa dentro de las particulas se expresa con la Ec. 32
5 = R (47— @) (Ec. 32)

donde k; es el coeficiente de transferencia de masa en la particula adsorbente, ¢;* es la
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concentracion de la especie j en las particulas en la interfase y ¢; es la concentracion de la
especie j en cualquier instante. Ademés, los autores utilizaron la ecuacion de continuidad
entre la fase solida y liquida mediante la igualdad de la ecuacién de transferencia de masa

externa y la transferencia de masa interna, la cual se describe mediante la siguiente Ec. 33

KFjE
PL

(C5 = C) = ks (4" — @7) (Ec. 33)

Los autores concluyeron que ambos modelos (MAL e isoterma de Langmuir binaria) permi-
ten representar la saturacion de las particulas del medio adsorbente, sin embargo, MAL no
predice la saturacion en los primeros tiempos de operacion, por lo que el modelo de Langmuir
es la mejor opcién para simular la parte difusiva dentro del medio poroso evitando introducir

ley de Fick y Darcy para medios porosos a nivel microporo.

En este mismo sentido Ostroski et al. (2011), para abordar la transferencia de masa dentro
de las particulas de zeolita NaY (un tipo de zeolita comercial tipo Faujasita sodica) en un
sistema tipo columna emplearon el principio de LDF cuando estudiaron la remocioén de Fe3*t
y Zn** en soluciones sintéticas. Los autores reportaron un modelo dinamico de intercam-
bio para las columnas de lecho fijo en el cual se asume que la dispersion radial y axial son
despreciables. Los autores concluyeron que el modelo que presenté6 mejor ajuste en los datos
experimentales fue el tipo Langmuir y que la resistencia de transferencia de masa en el solido

es el paso que controla todo el proceso.

En contraste a los trabajos anteriormente citados, Aponte-Morales et al. (2018) explica la
difusion del amonio dentro de particulas de zeolita mediante el modelo de HDSM. El sistema
consiste en un biorreactor nitrificante asistido por chabazita (zeolita natural), la cual es
regenerada bioldégicamente mediante bacterias nitrificantes. El proceso se desarrolla en un

sistema en lote completamente mezclado, donde el balance de masa para NH en la fase
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solida basado en el modelo HSDM esta dado por:

Ungy  Ds 0 [ ,9%Np;
= —— — Ec. 34
ot 2 or \|  or (Ee. 34)

Las condiciones iniciales y de frontera para la Ec. 34 son:
dypy (t=0,7)=0 (Ec. 35)

O 1+
% (r=0,t)=0 (Ec. 36)
QKC \y+

g (= R.t) = AL (Ec. 37)

N Cnaot+ + KCNHI

donde Cy,+ es la concentracion de Na™ en la fase acuosa, @ es la capacidad maxima de
intercambio ionico de la zeolita y K es el coeficiente de selectividad, el cual esta relacionado
con la afinidad i6nica de la zeolita. La condiciéon de frontera expresada con la Ec. 37 estéa
basada en el supuesto que, en la superficie de la zeolita, la concentracion de NH; en la fase
acuosa y la fase sorbida estan en el equilibrio, y esta es modelada con una isoterma del tipo
Langmuir. Los autores concluyen que el modelo es capaz de predecir con precision las concen-
traciones de todas las especies estudiadas NH,", NO,, NO; y Na", en presencia o ausencia
de chabazita, por lo que el desempeno del modelo sugiere que las ecuaciones matematicas
usadas son una representacion suficiente de los procesos fisicos, quimicos, y biolégicos. Sin
embargo, también reportan ciertas diferencias entre las predicciones del modelo y las obser-
vaciones experimentales, indicando algunas limitaciones del modelo, ya que las predicciones
del modelo en las tasas de remocién de NH," y produccién de NOj , fueron més rapidas que
las observadas experimentalmente. Los autores explican que una de las posibles causas es que
el modelo asume que no ocurre crecimiento en el periodo de estudio y por lo tanto no existen
limitaciones hidrodindmicas, por lo que sugieren introducir el crecimiento de biopelicula en el
modelo matemaético, lo cual puede reducir las diferencias entre las predicciones del modelo y
los experimentos. Por lo tanto, el crecimiento de biopeliculas nitrificantes puede ser un factor

més significativo en biorreactores operados en tiempos largos, ya que podria incrementar las
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resistencias de transferencia de masa retardando el flujo de iones entre el seno del fluido y
la fase solida. El estudio anterior, realizado por Aponte-Morales et al. (2018), es una contri-
bucion importante en el estudio de la modelacion de la regeneracion biologica. Sin embargo,
dado que se trata de un sistema en lote completamente mezclado, aun es necesario el estudio
del modelado en un sistema continuo en columna de lecho fijo, en el cual ademés de existir
el transporte difusivo dentro de las particulas de zeolita, también se tienen variaciones de
concentracion a lo largo del lecho, es decir, el modelo debe incluir derivadas parciales con
respecto al radio de la particula, con respecto a la posicion z en el lecho y el tiempo ¢. Por lo
anterior, el uso del modelo HSDM en este tipo de sistemas se vuelve mas complejo. Por esta
razomn, en los sistemas tipo columna se ha optado por modelar la transferencia de masa en las
particulas mediante el modelo LDF, (Borba et al., 2006; Helminen y Paatero, 2006; Ostroski
et al., 2012; Rivero et al., 2004) motivo por el cual se adopta en el presente trabajo. Ademaés,
la revision bibliogréafica de la regeneracion bioldgica en filtros de zeolita muestra que ain no
se encuentra reportado el aprovechamiento de efluentes de fotobiorreactores, por lo que el

presente estudio seria el primero en su tipo.
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Capitulo 3

Justificacion

La remocion de nutrientes en un sistema de tratamiento de tanque séptico UASB es baja
debido a la naturaleza del proceso, por lo que el efluente liquido de la digestion anaerobia
contiene nutrientes como nitroégeno y fésforo, que atn son necesarios eliminar en un postra-
tamiento (Lohani et al., 2015). El pulimento de los efluentes anaerébicos puede ser logrado
mediante métodos que integran reactores anaerobios seguido de un sistema aerobio. Este
sistema combinado es conocido como proceso A-B, donde en la etapa A sucede la captura
o conversion de DQO a metano por tratamiento anaerobio y la etapa B esta disenada para
la remocion de nitrogeno. Claramente el sistemas antes descrito consume menos energia, se
produce menos lodos y su funcionamiento es menos complejo con respecto a las tecnologias
aerobias convencionales (Liu et al., 2019; Thi Mai et al., 2018). Se ha probado que el in-
tercambio i6nico en filtros de zeolita, principalmente clinoptilolita, es un tratamiento eficaz
para la remocion del i6n amonio de aguas residuales con concentraciones altas y bajas (Ji
et al., 2007; Cervantes, 2009), los cuales una vez saturados con los iones de intercambio,
tradicionalmente se efecttia una regeneracion quimica, siendo el cloruro de sodio (NaC'l) en
solucion el regenerante més ampliamente utilizado en concentraciones altas (50—80g/L) para
lograr una eficiencia de remocion del 90 —80 %. Cabe resaltar que lo anterior se refleja en
costos por el uso de agentes quimicos, representando entre 50—60 % del costo total de ope-

racion y mantenimiento y generandose ademas impactos negativos en la salinidad del cuerpo
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receptor (Deng et al., 2014; Grismer y Collison, 2017; Zhang et al., 2017). Atendiendo a esas
deficiencias, se ha optado por el uso de la regeneracion biologica del filtro de zeolita, en el
que se disminuye el uso de agentes quimicos y es posible recuperar la capacidad de adsor-
cion de la zeolita una vez regenerada (Lahav y Green, 1998; Martins et al., 2017). Ademés,
se ha estudiado que los fotobiorreactores microalgales utilizados para el enriquecimiento de
biogés se componen de medios ricos en minerales, con concentraciones de oxigeno disuelto en
intervalos de 2 a 11 mg/L, lo cual representa un influente prometedor para la regeneracion
biologica de un filtro de zeolita debido a su alto contenido de oxigeno en el fluido este he-
cho promoveria una nitrificacién completa de amonio a nitratos. La propuesta anterior surge
de la necesidad de plantear tecnologias que sean autosostenibles o con una baja demanda
energética, ya que se ha visto que las tecnologias convencionales como lodos activados en
una planta de tratamiento de agua residual centralizada, la aireaciéon en el tanque de lodos
activados para la remocion de DQO y para la nitrificaciéon representa casi el 50 % de la de-
manda total energética de la planta (Liu et al., 2019). Es por ello que en el presente estudio
se propone el uso de un efluente rico en oxigeno disuelto generado por microalgas, para su
aprovechamiento en la nitrificaciéon desarrollada en un filtro empacado con zeolita, mas atin
evitando problemas asociados a la transferencia de masa del oxigeno desde un estado gaseoso
(aireacion) a un estado disuelto en liquido. Lo anterior permitira lograr un uso sostenible de
la zeolita alargando su tiempo de vida 1til, reduciendo los costos de operacion del biorreactor
asociados a la frecuencia de mantenimiento del filtro y evitando la necesidad de un sistema
de aireacion, asi como la obtenciéon de un producto que puede ser utilizado en otro tipo de
sistema (NO3 ). En este sentido, el desarrollo de un modelo matematico de la regeneracion
biologica de un filtro de zeolita alimentado con una mezcla de efluente anaerobio (simulando
el efluente proveniente de un tanque séptico UASB) y una corriente enriquecida en oxigeno
(simulando el efluente de un fotobiorreactor microalgal), permitira conocer la viabilidad de la
operacion del filtro bajo las diferentes condiciones estudiadas a través de la descripcion de los
procesos fisicoquimicos y biologicos involucrados. Por tanto, el modelo servira de herramienta
para pronosticar el comportamiento del filtro de zeolita sin la necesidad de realizar un gran

nimero de experimentos.
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Capitulo 4

Hipo6tesis y Objetivos

4.1. Hipbtesis

Mediante el uso de un modelo matemaético se predecira el comportamiento de la regenera-
cion bioldgica en un filtro empacado con zeolita colonizado con una comunidad microbiana
nitrificante que trate un efluente de un tanque séptico UASB, empleando como solucién re-
generante un efluente de un fotobiorreactor microalgal, el cual promovera la oxidacion de

amonio a nitrato.

4.2. Objetivo general

Desarrollar un modelo matematico que describa el proceso de adsorcion de amonio y la
regeneracion biolégica de un filtro de zeolita a escala laboratorio en un flujo continuo para
el postratamiento de agua residual doméstica tratada en un proceso anaerobio, mediante el
uso de una mezcla de efluente anaerobio y una soluciéon enriquecida de oxigeno simulando el

efluente de un fotobiorreactor microalgal.
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4.3. Objetivos especificos

 Plantear el balance de masa en la fase liquida del filtro con y sin bacterias nitrificantes
para el amonio, DQO, oxigeno disuelto, nitritos y nitratos; asi como en la fase sélida

para la adsorcién de amonio en la zeolita, en un sistema tipo continuo.

[ Determinar los valores paramétricos de transferencia de masa interna y externa (k& y kr,
respectivamente) mediante correlaciones matemaéticas y los pardmetros de cinéticas de
consumo de sustrato de bacterias nitrificantes (fmaz, Ks, K7, YX/S) mediante revisiones

bibliograficas.

M Determinar experimentalmente los valores paramétricos de la isoterma de adsorciéon

(KL y qmax)~

[ Una vez desarrollado y parametrizado el modelo matemético, obtener mediante simu-
laciones en el software MATLAB R2020a, la variacion de la concentracién de amonio,
DQO y oxigeno disuelto; asi como la producciéon de nitritos y nitratos en el sistema a

diferentes tiempos y posiciones axiales.
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Capitulo 5

Materiales y métodos

5.1. Metodologia experimental

5.1.1. Tamizado, lavado y pretratamiento de la clinoptilolita

El material de empaque que se utiliz6 para realizar los estudios de simulaciéon de la re-
generacion biologica del filtro fue la zeolita natural del tipo clinoptilolita (distribuido por
ZEOMEX). La clinoptilolita fue seleccionada debido a su alta afinidad por el ion amonio,
capacidad de intercambio iénico, estructura porosa favorable para el desarrollo de bacterias
y por su bajo costo. Con la finalidad de evitar colmatacién en el lecho, se utilizo la zeolita
con un didmetro de particula de 1— 3 mm de acuerdo a las recomendaciones concluidas por
Martins et al. (2017). Para ello el material fue tamizado con el tamiz de malla #4 y #16.
Después de tamizar el material, en un recipiente se colocaron 100 g de zeolita con agua tipo
IT (desionizada) por un periodo de 24 horas con la finalidad de eliminar el polvo fino presente
(figura 5.1). Se realiz6 una agitacion suave periédicamente con un agitador de vidrio, con la
finalidad de evitar la trituracion del material debido al movimiento. Posterior a las 24 horas
se retir6 el agua del recipiente con zeolita y se dejo secar en la estufa en un intervalo de

tiempo de 72 horas a 105 °C. Se mantuvo en el desecador hasta su pretratamiento.
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Figura 5.1: Zeolita tamizada y sumergida en agua destilada.

Pretratamiento de la clinoptilolita
Con la finalidad de tener un material de empaque homoidnico, la zeolita se sometié a un

proceso de acondicionamiento, como sigue (Miladinovic, 2005):
1. Se sumergi6 la clinoptilolita seca en una solucion de 1M de NaC'l durante 7 dias.

2. Se pesaron 50g de zeolita y se colocé en un matraz de 250 mL conteniendo 150 mL de
solucion de NaC'l 1M. El matraz se sometié a una agitacion continua a 120 rpm dentro

de un bano de agua con agitacién a una temperatura de 22 °C'.
3. Se remplazoé la soluciéon por nueva solucion 1M de NaCl cada 2 dias de agitacion.

4. Después de un periodo de 7 dias, se lavaron las muestras con abundante agua desioni-

zada para eliminar los iones cloruro residual.
5. Se seco en la estufa a 105 °C por 24 horas.

6. Se mantuvo en el desecador hasta su uso para mantener un peso constante.
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5.1.2. Determinacion de los datos de equilibrio en lote

La determinacion de los datos de equilibrio para la obtencion de los valores de los parametros
que componen el modelo de la isoterma de adsorcion se realizaron de acuerdo con la siguiente

metodologia adaptada (Wasielewski et al., 2018):

1. Se realizaron soluciones de cloruro de amonio (NH,Cl) con una concentracion inicial

de 10, 20, 30, 50, 70, 100 mgN — NH; /L.

2. Se midi6 y colocod un volumen de 50 mL de solucién de NH,C'l en un matraz Erlenmeyer

de 250 mL.

3. Se pesaron 0.5 g de clinoptilolita previamente tratada (Seccion 5.1.1) y se coloco en el

matraz que contiene la soluciéon de cloruro de amonio.

4. Se someti6 a agitacion de 200 rpm a una temperatura constante de 22 °C, dentro del
equipo de bano de agua con agitacion durante 5 dias (figura 5.2). El tiempo se establecio
después de realizar pruebas preliminares para conocer el tiempo necesario para llegar

al estado estacionario.

5. Después de los 5 dias de agitacion, se midi6 el pH de todos los experimentos y se
filtraron las muestras con un filtro Millipore de tamano de poro de 0.45 pum con la

finalidad de evitar interferencias por polvo fino presente en la muestra.

6. Se midi6 la concentraciéon de nitrégeno amoniacal, con el kit Hach AmVer Amoniaco

de alta gama.

7. Se realizaron experimentos por triplicado para cada concentraciéon de la solucién de

cloruro de amonio.
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Figura 5.2: Experimentos de equilibrio: matraces con 50 mL de soluciéon y 0.5 g de
zeolita (T:22 °C, agitacion: 200 rpm, didmetro de particula: 1—3 mm, concentracion
inicial de amonio: 10—100 mgN — NH, /L).

Determinaciéon de la cantidad de amonio adsorbido en la clinoptilolita

Para calcular la cantidad de masa de amonio adsorbida por la masa de clinoptilolita g. (mg/g)
en el equilibrio, se puede realizar utilizando la ecuaciéon de balance de masa para procesos
de adsorcion en lotes (Martins et al., 2017; Worch, 2012), donde se establece la siguiente
ecuacion:

Vi (Co — Ceq) = mA(Qeq — o) (Ec. 38)

Donde C, es la concentracion inicial de la solucion (mg/L), C., es la concentracion en el
equilibrio, V, es el volumen de la solucion (L), m4 es masa de la zeolita seca dosificada (g),
eq s la carga en el equilibrio correspondiente a la concentracion en el equilibrio Ce, y ¢, es
la carga del adsorbato en el adsorbente al inicio del experimento. Dado a que usualmente
qo = 0 la ecuacion se reduce a:

Vi (Co — Cog)

g = —————¢4/ Ec. 39
Qeq mA (Ec )
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Modelo de isoterma de adsorcion

Los datos obtenidos en los experimentos de equilibrio fueron utilizados para ajustarlos a dos
modelos de isoterma de adsorcién, Langmuir y Freundlich. La expresion de la isoterma de

Langmuir es la siguiente (Boyer, 2014):

- Qmazx KL Ceq

= Ec. 40
Qeq 1+ K.C,, (Ec. 40)

donde ¢, es la concentracion del soluto en la fase solida en el equilibrio, g,4, €s la capacidad
méxima de sorcion, K, es la constante de Langmuir, C,, es la concentracion de soluto en
la solucion al equilibrio. La forma linealizada de la isoterma de Langmuir se muestra en la
siguiente Ec. 41 (Wasielewski et al., 2018):

1 1 1 1
— = + Ec. 41
qeq |: Gmaz KL :| Ceq Gmaz ( )

donde los datos paramétricos fueron obtenidos graficamente, teniendo que el valor de K =
interseccion/pendiente y 1a qmq: = 1/interseccién. Por otro lado, la expresion que define a

la isoterma de Freundlich es la siguiente:
Geq = KpCl" (Ec. 42)

donde Kr y n son constantes de Freundlich, las cuales pueden determinarse graficamente

mediante la linealizacion de la isoterma presentada en la Ec. 43:

1
log Geq = - log Ceq +log k (Ec. 43)
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5.1.3. Determinacion de la cinética de adsorcién de amonio en un

sistema lote
Para llevar a cabo los estudios de cinética de adsorcién se selecciond una concentracion inicial
de 50 mg N—NH, /L, debido a que se ha reportado que esta concentracion se obtiene usual-

mente en un efluente de un tratamiento anaerobio. Se realizaron experimentos por triplicado

como se explica a continuacion:

1. Se prepar6 una solucion de cloruro de amonio (NH4C1) con una concentracion inicial

de 50 mg N—NH] /L.

2. Se midi6 y colocod un volumen de 50 mL de solucion de NH4C'l en un matraz Erlenmeyer

de 250 mL.

3. Se pesaron 0.5 g de clinoptilolita previamente tratada (Seccion 5.1.1) y se coloco en el

matraz que contiene la soluciéon de cloruro de amonio.

4. Se sometio a agitacion de 200 rpm a una temperatura constante de 22 °C, dentro del

equipo de bano de agua con agitacion.

5. Se extrajo una muestra de la solucién acuosa a los 30 min, posteriormente en intervalos

de tiempo de 1 hora y finalmente una muestra después de 9 horas.

6. Cada muestra se filtr6 con un filtro Millipore de tamano de poro de 0.45 um con la

finalidad de evitar interferencias por polvo fino presente en la muestra.

7. Se midi6 la concentracion de nitrogeno amoniacal, con el kit Hach AmVer Amoniaco

de alta gama.
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5.1.4. Determinaciéon de la fraccién del lecho vacio y la densidad del

lecho

La fraccion de lecho vacio (eg) o porosidad del lecho, asi como la densidad del lecho (pg), se
determinaron por una serie de experimentos realizados gravimétricamente. Se pes6 un matraz
aforado de 50 mL en una balanza analitica y se tar6é. Posteriormente se llen6 el matraz con
zeolita de diametro de particula de 1 —3 mm y se registré su valor. Después se llend ese mismo
matraz con agua destilada hasta el aforo teniendo cuidado de eliminar burbujas dentro del
matraz. Se registré el nuevo valor de la masa de la zeolita con la masa de agua agregada.
Finalmente, el volumen de agua anadido se obtuvo de la diferencia entre la masa del matraz
con la zeolita y el peso de la masa del matraz con zeolita y agua. La siguiente ecuacion se

utiliz6 para determinar la porosidad del lecho (Worch, 2012):

Vi

= — Ec. 44
i (Ee. 44)

EB

donde V7, es el volumen de agua destilada utilizada para llenar los espacios vacios del matraz
y Vx es el volumen del adsorbedor, en este caso el volumen del matraz aforado. En cuanto a
la densidad del lecho (pg), este se define como la relacion entre la masa del adsorbente (m4)
en el reactor y el volumen del reactor, en el que para este caso el reactor es un matraz de
50 mL de capacidad. Por lo tanto, para determinar este parametro se emplea la siguiente

formula (Worch, 2012):

== Ec. 45
o (Be. 45

PB
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5.2. Metodologia de la obtenciéon de los parametros uti-
lizados en el modelo matematico

En la literatura es posible encontrar un gran nimero de diferentes correlaciones matematicas
que relacionan los coeficientes de transferencia de masa con las caracteristicas del adsorben-
te, propiedades del adsorbato y condiciones hidrodinamicas del sistema de estudio. En la
siguiente secciéon se reportan las correlaciones més apropiadas al sistema de estudio y las
cuales fueron empleadas para determinar los coeficientes de transferencia de masa, necesarios

para poder realizar la simulacién del filtro empacado.

Coeficiente de transferencia de masa intraparticula

Glueckauf (1955) derivo originalmente la equivalencia que relaciona el coeficiente de trans-
ferencia de masa intraparticula, k% y el coeficiente de difusion superficial Dg, tal como se
establece en la Ec. 46, de donde r, corresponde al radio de la particula de zeolita (cm).

Esta ecuacion se utilizé para determinar el k§:

_ 15Dg

2
TP

ks

(Ec. 46)

Coeficiente de transferencia de masa de pelicula externa
El valor de kr puede ser apropiadamente determinado a partir el nimero de Sherwood, el
cual es dependiente del numero de Reynolds (Re) y el ntimero de Schmidt (Sc). El nimero
de Sherwood se define mediante la siguiente ecuacion (Worch, 2012; Castillo-Araiza et al.,
2015):

— kpd,

= Ec. 4
Sh D, (Ec. 47)

Para valores bajos de Reynolds, Wilson y Geankoplis (1966) sugirieron la Ec. 48 para la
determinacion del nimero de Sherwood, la cual es vélida en el rango de 0.0016 < Re < 55y

165 < Se < T0600:
109

€B

Sh Re;/gScl/?’ (Ec. 48)
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Para poder calcular el valor de kg, se siguieron los siguientes pasos:

1. Se obtuvo el numero de Reynolds de acuerdo con la siguiente ecuacion (Castillo-Araiza

et al., 2015):
dpuo

Re =

(Ec. 49)

v
donde dp es el didmetro de la particula adsorbente (cm), v es la viscosidad cinematica
de la fase liquida (cm?/s) y u, es la velocidad intersticial de la fase liquida en direccion
z (em/s), la cual se determiné utilizando la siguiente ecuacion:

Vv
_AR€B_€B

Uo

(Ec. 50)

donde V es el flujo volumétrico, e es la porosidad del lecho y Ag es area de la seccion
transversal de la columna. La velocidad intersticial también puede ser determinada a
partir de la velocidad superficial (vy), al ser dividida entre la porosidad del lecho. La

vy esta definida como v; = V /Ag.

2. Se calcul6 el nimero de Schmidt utilizando la siguiente ecuacion (Ghorbani et al., 2018;

Worch, 2012):
v

Se=—
c D,

(Ec. 51)

donde el Dy, es el coeficiente de difusién de la especie de estudio en la fase liquida
(m?/s) y éste puede ser estimado mediante diferentes correlaciones que dependen del
peso molecular del soluto, de esta manera, la ecuaciéon reportada por Wilke y Chang

(1955) es ideal para compuestos de bajo peso molecular (menores a 1000 g/mol):

(¢Msolv)0.5 T

D; =T7.4x1071
L 77%0.6

(Ec. 52)

donde T es la temperatura (K), n es la viscosidad dinamica del solvente (Pa/s), Mo,
es el peso molecular del solvente (g/mol), ¢ es el factor de asociacion cuyo valor es de

2.6 para agua y V} es el volumen molar en el punto de ebullicion del soluto (cm?/mol).
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3. Una vez calculado el nimero de Reynolds y el de Schmidt, se calcul6é el nimero de

Sherwood utilizando la ecuaciéon Ec. 48

Finalmente, el valor de kr se obtuvo del despeje de la Ec. 47. Ademaés, para determinar el
coeficiente de transferencia de volumétrico (K ayg), se calculd el area superficial relacionada

al volumen del reactor para particulas esféricas, la cual se define con la siguiente ecuacion:
3
ayr = — (1 - EB) (EC 53)
Tp

Coeficiente de dispersiéon axial
El coeficiente de dispersion axial (D,;) resume los efectos de la dispersion hidrodinamica y

difusion molecular, se estimoé utilizando la siguiente correlacion (Ruthven, 1984):

Dy 20 <Dm

Uod, e \Uody

) + % (Bc. 54)

5.3. Descripcion del sistema experimental

Los filtros de zeolita experimental se construyeron a partir de tubos de acrilico transparente
de 4 pulgadas de diametro y 3 mm de espesor. En la base del tubo se hicieron 2 perforaciones
de 5 mm en lados opuesto del cilindro y una perforacion en la parte superior de 1/2 pulgada
para el efluente. El filtro tiene 3 secciones, la zona de mezclado (V4), la zona de operacion
(V2), v la zona del efluente (V3) (Figura 5.3 a). Para poder sostener la zeolita dentro del
filtro (Figura 5.3 b) se disené una placa circular de acrilico de 3 mm de espesor con 696
perforaciones de 0.8 mm de didmetro (Figura 5.3 ¢). Por lo tanto, cada filtro tiene una altura
de lecho de 20 em, con didmetro interno de 9.3 ¢m, un volumen de lecho de 1.36 L y un

volumen vacio de 0.8 L (considerando una porosidad de £ = 0.59).
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Es importante mencionar, que debido a las medidas de sanidad y contingencia que se tomaron
como consecuencia de la pandemia por el virus de SARS-CoV 2 (COVID-19), no fue posible
operar los filtros construidos para las pruebas experimentales, por lo que el presente trabajo
se limita tinicamente a utilizar las caracteristicas geométricas del filtro construido, para su
uso en las simulaciones bajo diferentes condiciones de interés. Las dimensiones del filtro se

encuentran detalladas en la seccion 9 (Anexos).

. |
V3 Uﬁ’ Q3 0,8 mm
02 '/iri Zeolita t69[61pcrforacioncs
» ] otales
v,
Q> VI <
a) c)

Figura 5.3: a) Secciones que componen el filtro de zeolita, b) Filtro construido con
acrilico, ¢) Placa circular para sostener la zeolita dentro del filtro.

5.3.1. Caracteristicas del influente del filtro

El filtro empacado con zeolita con biopelicula de microorganismos, se disené para ser alimen-
tado de forma ascendente con dos tipos de influentes sintéticos: un efluente sintético anaerobio
proveniente de un tanque séptico UASB (Quasp) y un efluente sintético proveniente de un
fotobiorreactor microalgal (Qroro). La composicion del influente anaerobio fue tomada de
los resultados obtenidos por Santiago-Diaz (2018), quien desarroll6 el diseno, construccion y
operacion de un tanque séptico UASB a escala laboratorio, para el tratamiento de aguas re-
siduales domésticas. El tanque séptico UASB se encuentra conformado por 3 camaras, donde
la tercera camara corresponde a un filtro empacado con zeolita. Por lo tanto, los datos que
se tomaron como referencia para fines de este estudio fueron los del efluente de la segunda

camara, los cuales se reportan en la siguiente Tabla 5.1:
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Tabla 5.1: Concentracion de los compuestos presentes en el efluente de un tanque
séptico UASB determinados por Santiago-Diaz(2018)

Parametro Efluente (mg/L)

DQOrota 183.8+9.6

DQOgotupie 153.76 + 17.87

N — NHf 48.16 + 1.42

P — PO 8.12+0.55
ST 661.4 + 22.9
SVT 226 + 26.45
SST 25.4 + 4.8
pH 7.2

Por otro lado, la composiciéon del medio sintético que simula el efluente de un fotobiorreac-
tor microalgal abierto, fue calculado con base en el efluente reportado por Toro-Huertas et
al. (2019) para el NayCO3 y NaHCO;5 y por Franco-Morgado (2018) para el resto de los

minerales.

Tabla 5.2: Caracterizacion del efluente de un Fotobiorreactor microalgal abierto
alcalino

Composicion de sales Efluente (mg/L)

NCLQOOg 1.32
NaHCO; 6.88
NaCl 0.56
KyHPO, 0.529
K350, 0.35

CaCl- H,O 0.02
KNO; 0.509
MgCls - 6H50 0.11
Na2S203 0.348
Elementos traza (mL) 9.998
Oxigeno disuelto (mg/L) 10.8
pH 10.2

Los valores mostrados en la Tabla 5.2 corresponden a las concentraciones del medio de cultivo

después de haber sido consumido una parte del medio como sustrato para las microalgas.
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Por otra parte, como ya se mencion¢6 lineas arriba, debido a las medidas de contingencia que
se tomaron durante la pandemia por el virus de SARS-CoV 2 (COVID-19), no se ejecutaron
las pruebas experimentales en los filtros de zeolita y, por tanto, tampoco se realizaron las
soluciones sintéticas del efluente de un tanque séptico UASB y de un fotobiorreactor micro-
algal. Por lo anterior, inicamente se partié de los valores de concentracién reportados por
los autores y enlistados en la Tabla 5.1 y 5.2, para realizar las simulaciones del modelo ma-
temético desarrollado en el presente trabajo. Ademaés, es importante resaltar que el modelo
se cred para responder a las especies de objeto de estudio, es decir amonio, oxigeno disuelto
y DQO, por lo que tomando como referencia los resultados obtenidos en los estudios previos
antes mencionado, se obtienen las concentraciones iniciales que fueron introducidas en la

simulaciéon del modelo del filtro de zeolita y cuyos valores se reportan en la siguiente tabla:

Tabla 5.3: Concentraciéon de los compuestos utilizados en el modelo

Parametro Valor Unidades

N — NH; 50 mgN— NH//L

DQOsaluble 175 mg/L
Oxigeno disuelto 11 mgQOsy/L

5.3.2. Determinaciéon de la relaciéon de flujos de operacion

Partiendo del estudio antes descrito y realizado por Santiago-Diaz (2018), la tercera camara
del tanque séptico corresponde a un filtro empacado con zeolita, como punto de partida,
se utilizo el tiempo de retencion hidraulica en esa zona siendo 2.168 horas. Por otra parte,
considerando un volumen de lecho vacio de 0.81 L en los filtros experimentales de este estudio,
se obtiene un caudal total de operacion del sistema (Q7) de 0.372 L/h. Tomando como base
el valor de Q)1 y considerando la reaccion estequiométrica de la oxidacion biologica de amonio
presentada en la Ec. 5, donde se indica que son necesarios 2 moles de oxigeno para la oxidacion
de 1 mol de amonio, entonces, siguiendo el mismo principio, se establece una relaciéon de flujo
del fotobiorreactor (Qroro) y flujo del tanque séptico UASB (Quasg) de 2:1, los cuales

alimentan al sistema como se ilustra en la siguiente imagen 5.4:
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Figura 5.4: Caudales de alimentacién al filtro empacado con zeolita escala
experimental utilizado en las simulaciones.

Por lo tanto, partiendo de la relacion 2:1, se obtiene que el caudal del fotobiorreactor debe

ser dos veces el caudal del tanque séptico UASB:

Qroro = 2Quass (Ec. 55)

De este modo el caudal total de alimentacion esta definido en la Ec. 56

Qr = Quass +2Quass (Ec. 56)

La cantidad de caudal de cada uno de los influentes del filtro de zeolita se muestran en la

siguiente tabla:

Tabla 5.4: Relacién de caudales que alimentan el sistema.

Definicion Simbolo L/h cm3/h Porcentaje (%)
Caudal fotobiorreactor Qroro 0.248  248.27 67
Caudal tanque séptico UASB  Quasp  0.124  124.13 33

Caudal fotobiorreactor +

Caudal tanque séptico UASB Qr 0.372  372.40 100
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5.4. Diseno experimental

La regeneracion biologica en los filtros de zeolita en un sistema tipo continuo, se estudioé en

dos condiciones mediante simulaciones en el software MATLAB, las cuales son:

e Sin microorganismos inoculados, denominado como control y denotado en la Tabla 5.5

como “A”.

e Con biopelicula de microorganismos vivos, denominado como nitrificante y denotado

en la Tabla 5.5 como “B”.

Partiendo de lo anterior, el disefio experimental consta de 1 factor (“X;”), es decir una pro-
porcion Quase/Qroro establecida; y 2 niveles, es decir “C” y “Cy”, los cuales son explicados

a continuacion.

Factor

El disenio experimental del presente trabajo se fijo6 tnicamente a una proporciéon de flujo
Quass/Qroro, es decir del caudal total de alimentacion (Qr), el 67 % corresponde a un
caudal de solucién sintética de fotobiorreactor y 33 % corresponde a un caudal de solucién
sintética de Tanque séptico UASB. Por lo anterior el factor pertenece a una proporcion de
caudales Quasp/Qroro de 0.124 L/h y 0.248 L/h respectivamente y en la Tabla 5.5 se de-

nota como “X;”.

Niveles

En el diseno experimental se probaron dos niveles “C}” y “C5”. En el nivel denominado co-
mo “C}” se refiere a que el sistema es alimentado con la proporcion de caudales establecida
(Quasp = 0.124 L/h y Qroro = 0.248 L/h), donde el Quasp tiene una concentracion de
amonio de 50 mgN — NH, /L y de carbono organico medido como DQO de 175 mg/L.
Con respecto al nivel denominado como “Cy”, se refiere a que el sistema es alimentado con
la proporcion de caudales establecida (Quasg = 0.124 L/h y Qroro = 0.248 L/h), donde

el caudal que corresponde a la solucion sintética del tanque séptico UASB (Quasg), tiene
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una concentracién de amonio de 50 mgN — NH; /L, sin la presencia de carbono organico
(DQO = 0 mg/L). En este nivel se hace la suposicion de que el carbono organico ha sido
removido previamente mediante otro sistema de tratamiento (no estudiado en el presente
estudio) del efluente del tanque séptico UASB y por lo tanto ya no se encuentra en el caudal
de alimentacion del filtro. Por lo anterior, es importante resaltar que tanto “C4” como “C5”
son alimentados con el caudal de la solucion que simula el efluente de un fotobiorreactor

(Qroro = 0.248 L/h) con una concentracion de oxigeno disuelto de 11 mgO,/L.

Por otro lado, se debe mencionar que se eligieron estas concentraciones ya que se ha reportado
que que los efluentes de tratamientos anaerobios para aguas residuales domésticas tienen
concentraciones tipicas de amonio en un intervalo de 20—50 mgN — NH, /L (Chernicharo,
2006; Foresti et al., 2006) y el valor de DQO fue seleccionado de acuerdo con los hallazgos
reportados por Santiago-Diaz (2018) en un efluente de un tanque séptico UASB. El disetio

experimental se describe en la siguiente Tabla 5.5:

Tabla 5.5: Diseno experimental.

Cl C'2
Condicién QUASB/QFOTO N — NHI = 50mg/L N — NHZ_ = 50mg/L
DQO = 175mg/ L DQO = 0mg/L
Control (A) Xi A (X1,Cy)
Nitrificante (B) B (X1,Ch) B (X1,C5)

5.5. Métodos analiticos

Las determinaciones de los experimentos realizados para conocer la concentracion de las varia-
bles estudiadas se hicieron de acuerdo a las técnicas analiticas estandarizadas del Laboratorio
de Ingenieria Ambiental del Instituto de Ingenieria de la UNAM, las cuales se encuentran
fundamentadas en el Standard Methods For Examination of Water and Wastewater (APHA,
AWWA y WEF, 2012).
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5.5.1. Mediciéon del pH

El pH de las muestras se determind mediante la actividad de los iones de hidréogeno medidos
por el electrodo marca Hanna H I 2210. La frecuencia de mediciéon se realizé al inicio y final

del experimento realizado para la obtenciéon de los datos de equilibrio.

5.5.2. Medicion de la concentraciéon de amonio

Los anélisis de la concentracién de amonio en solucién fueron realizados siguiendo el método
10031 de HACH, método del salicilato con bases colorimétricas. Antes de realizar la medicion
las muestras se filtraron con un filtro Millipore de 0.45 pm, con la finalidad de evitar inter-
ferencias en la medicion. El kit de medicion HACH const6 de tubos viales y almohadillas de
reaccion. A cada tubo vial se les introdujo 0.1 mL de muestra previamente filtrada o para el
blanco 0.1 mL de agua desionizada. Posteriormente, a cada vial se le anadi6 el contenido de
una almohadilla de reactivo de salicilato, seguido de una almohadilla de cianurato. Después
de tapar los tubos se agitd vigorosamente y se dejé reaccionar durante 20 min. Pasado el
periodo de tiempo, se tomé lectura de la absorbancia de cada una de las muestras en el

espectrofotémetro marca HACH 5000, a una longitud de onda de 655 nm.

5.6. Determinacion de la eficiencia de remocién de amo-
nio en el filtro de zeolita nitrificante

Para determinar la eficiencia de remocion de amonio (%ERN — NH,") que se obtuvo en el
filtro de zeolita con biopelicula de microorganismos nitrificantes en el estado estacionario se

utilizo la siguiente ecuacién:

Cy_nvprinfluente — Cy_ yp+efluente
UERN - NH — N—NH; N—NH;

100 Ec. 57
Cn_nupinfluente 8 (Ee. 57)

donde Cy_ yyrinfluentey Cy_ yytefluente es la concentracion de amonio (mgN—NH} /L)

en la alimentacion y salida del sistema respectivamente.
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Capitulo 6

Resultados

6.1. Determinaciéon de los datos de equilibrio

Todos los experimentos fueron realizados a temperatura constante de 22 °C'y una agitacion de
200 rpm. Cada punto mostrado en los gréficos es el promedio de 3 repeticiones experimentales.
La concentracién de amonio tanto en la soluciéon como en el material sélido se reporta como
mgN — NH, . Durante todos los experimentos el pH se mantuvo en un intervalo de 5.7 —
6.5, por lo cual se asumi6 que todo el amonio existié en su forma iénica y disponible para
el intercambio i6nico. Se realizaron experimentos preliminares para determinar el tiempo
necesario para alcanzar el estado de equilibrio. Se seleccion6 una concentracion inicial de 50 y
70 mgN—NH]" y se realizaron mediciones periddicas hasta alcanzar tres valores muy parecidos
como se muestra en la figura 6.1. De acuerdo con los datos obtenidos puede establecerse que
la zeolita se encuentra en equilibrio con la solucién después de 91 horas (casi 4 dias), por lo

anterior se decidi6 fijar como tiempo necesario para el equilibrio un periodo de 5 dias.
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: :
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Figura 6.1: Reduccion de la concentraciéon de amonio después de un periodo de 5
dias. 0.5 g de clinoptilolita en 50 mL de solucion (d, = 1 — 3 mm, concentracion
inicial= 50 y 70 mgN —NH, /L)

6.1.1. Modelacién y ajuste de los datos obtenidos en el equilibrio

Después de que se alcanzo el equilibrio en cada uno de los experimentos, se midi6 la concen-
tracion de amonio en la solucion (C,) y partiendo de la ecuacion de balance de masa (Ec. 39)
se calculo el valor de g.,. Ambos modelos de isoterma de adsorciéon, Langmuir y Freundlich,
han sido reportados en estudios previos utilizando zeolitas naturales (Aponte-Morales et al.,
2018; Martins et al., 2017; Miladinovic, 2005).

Los valores de los parametros de la isoterma de Langmuir K, ¥ ¢4 Se determinaron median-
te el grafico 1/C.q vs 1/¢.q. Los datos obtenidos también fueron ajustados para el modelo
de isoterma de Freundlich, obteniendo los parametros a partir del grafico log ¢,y vs log Ceq y
cuyos valores se encuentran reportados en la tabla 5.5. Una vez obteniendo los coeficientes de
ambos modelos de isoterma y utilizando la concentracion de amonio en el equilibrio obtenida
experimentalmente (C.,), fue posible determinar la ¢., teérica del modelo de Langmuir y

Freundlich, los cuales se muestran en la figura 6.2.
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Figura 6.2: Comparacion entre los datos experimentales, y los valores teodricos del
modelo de isoterma de Langmuir y Freundlich

y=0.6492x+0.1434
R2=0.9961
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Figura 6.3: Datos de equilibrio de adsorcién de amonio en la clinoptilolita ajustado al
modelo de isoterma de Langmuir
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Tabla 6.1: Valores de los pardmetros de la isoterma de Langmuir y Freundlich para
Clinoptilolita con C; = 10 — 100mgN — NH} /Ly d, = 1 — 3mm

Modelo de Iosterma Parametros
Langmuir Gmaz (Mg/g) Kp (L/mg) r
6.97 0.221 0.996
Freundlich Kr (L/g) 1/n r
1.34 0.522 0.977

Como se muestra en la figura 6.3 el modelo de Langmuir brinda un ajuste mas consistente
a los datos de equilibrio con una correlacion de r = 0.996, en comparacion con el modelo de
Freundlich con un r = 0.977 (tabla 6.1). Ademas, con mayor frecuencia en la literatura se suele
reportar un ajuste mejor de los datos experimentales de equilibrio con soluciones de amonio
y clinoptilolita (Demir et al., 2002; Martins et al., 2017; Miladinovic, 2005; Sarioglu, 2005)
o chabazita (Aponte-Morales et al., 2018; Lahav y Green, 1998) a un modelo de adsorcion
de Langmuir. Conjuntamente, diversos estudios enfocados en la remocion de amonio y en la
regeneracion biologica de zeolitas naturales, han modelado los datos de equilibrio obtenidos
(relacion entre la concentracion de amonio en la fase de la solucion y la concentracion en la
fase del material intercambiador de iones) por medio de la isoterma de adsorcion de Langmuir,

los valores paramétricos reportados en dichos estudios se resumen en la siguiente tabla 6.2:

Tabla 6.2: Valores paramétricos de la isoterma de Langmuir

Zeolita (d,) Co[=JmgNH, /L Gmax K Referencia
Clinoptilolita 100 7.88 mg/g 0.01 L/mg Kurniawan (2019)
Clinoptilolita P
(1—3 mm) 2,292 14.72 mg/g 0.0025 Martins et al. (2017)
Clinoptilolita . -
(1—2 mm) 8.8 — 885 25.77 mg/g 0.018 Sarioglu (2005)
Clinoptilolita e
(0.7 — 1 mm) 10 — 200 6.588 mg/g 1.493 L/mg Miladinovic (2005)
Chabazita Aponte-Morales et al.
(1—2 mm) 806 1.81 meq/g 2.92 (2018)
Chabazita 40 2.97 meq/g 1.69 L/meq Lahavy Green (1998)

El valor de ¢, obtenido en los experimentos realizados es similar al reportado por Miladino-

vic (2005) y Kurniawan (2019) para soluciones sintéticas de amonio utilizando clinoptilolita
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como adsorbente. Ambos autores concluyen que los resultados obtenidos son mas aproxima-
dos hacia el ajuste con el modelo de adsorciéon de Langmuir para la remociéon de amonio. Por
todo lo anterior se puede asumir que la superficie exterior de las particulas de clinoptilolita
estan cubiertas por una monocapa de adsorbato (amonio), que la superficie de las particulas
de clinoptilolita contienen un numero finito de poros vacios los cuales son de igual forma y
tamano con la misma probabilidad de ser ocupados, es decir la adsorcién de adsorbato es
del tipo homogénea y finalmente que no existe interaccion entre las moléculas adsorbidas,
ya que cada sitio es ocupado por una molécula. Los parametros de isoterma de adsorciéon
de Langmuir obtenidos en esta seccion seran utilizados para realizar las simulaciones en un

sistema en lote y en un sistema lecho empacado en continuo.

6.2. Modelacién y simulacion de la cinética de adsorcion
en un sistema en lote

La modelacion de los datos de cinética de adsorcion se realizé tomando como base el modelo
matemaético reportado por Aponte-Morales et al. (2018). Este modelo asume que la difusion
de los iones dentro de las particulas de zeolita estd dominada por la difusiéon superficial,
el cual se aproxima con el modelo de difusion superficial homogénea (HSDM). Ademas, el
modelo establece que la difusion sigue la Ley de Fick, por lo que el balance de masa para el

NH} en la fase solida este dado por:

Y+  Dg O I+
i R N P R Ec. 58
ot r2 Or <T or ) (Ec. 58)
Se utilizo la siguiente condicion inicial:
Aypr (t=0,7)=0 (Ec. 59)
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Ademés, se utilizaron las siguientes condiciones de frontera:

anH+
4 =0,t) =0
g =010
QmaxK C +
Gyt (1= R,t) = dmaz L NH]
NHj 1+KLCNHZ

(Ec.

(Ec.

60)

61)

Para poder resolver numéricamente este modelo matematico se realizd una discretizacion de

punto medio, por lo que la Ec. 58 se discretiz6 con respecto a la posiciéon ¢ como sigue:

dq NH}

ot

_Ds 0

7"22 or

( 2 8qNHI

re
Y Or

)

Realizando una aproximacion a una derivada centrada se tiene:

i

2 anHI 2 aqNHj{
or or
Nt _ Ds i+1/2 i—1/2
ot |, r? Ar
Desarrollando la ecuaciéon anterior, se obtiene:
2 anH4+ _ 2 (qNHIiH - qNHji)
i A = Tit1/2
or | /o Ar
Iyt Ane i — ANHFi-1
7,2 4 _ 7”2 y 4 4
i =Ti—1/2
or |, /9 Ar

Aplicando el principio de la aproximacion centralizada se tiene:

2 2 2 2
anHj{ Dg | Tiv129NHFi+1 — <Ti+1/2 + 7141/2) Anmti T Tic12dNET i

ot |, 72 Ar2

7 (2

(Ec.

(Ec.

62)

. 63)

. 64)

. 65)

66)

La ecuacion Ec. 66 fue introducido en el software de MATLAB y se resolvié con la funciéon

odedb. El coeficiente de difusion superficial de amonio en particulas de clinoptilolita (Dj)

utilizado en la simulacién fue de 6.8 x 107® ¢m?/s y fue tomado de Neveu et al. (1985).

63



CAPITULO 6. RESULTADOS POSCRADA

Ademés, los parametros de isoterma adsorciéon que se utilizaron en la simulacién fueron los
obtenidos a partir de datos experimentales y ajustados al modelo de Langmuir, los cuales se
encuentran reportados en la tabla 6.2. La figura 6.4 presenta los datos experimentalmente
obtenidos (utilizando la metodologia explicada en la seccion 5.1.3) y la simulacion del modelo.
Como se observa, el modelo HSDM proporciond una buena aproximacion a la explicacion
de la cinética de adsorcion de amonio en la zeolita. Ademas, en el grafico se muestra que
la mayoria de la adsorciéon de amonio ocurre en las primeras 4 horas para posteriormente

estabilizarse en un valor de 6.84 mgN — NH, /L.

50 \

—— N — NH] modelo

. 45 |- X N — NH/ datos experimentales | -
=2
15 40¢
Ay
Z 351
\
= 30+
3
— 25
<
el
220 F
h
% 15+
=

10 +

5 I I I I I
0 2 4 6 8 10

Tiempo (h)

Figura 6.4: Cinética de adsorcién de amonio en la clinoptilolita.

La figura 6.5 muestra con la escala de colores, la concentracién de amonio adsorbido (g, H4+)
a diferentes longitudes del radio de la particula de zeolita. Como se deduce de la figura 6.5,
la zeolita presenta una mayor concentraciéon de amonio adsorbido en las primeras horas de
experimentacion y en la superficie de la particula, lo cual es debido a que el gradiente de
concentracion es mayor al inicio del experimento y por tanto se produce el flujo de los iones
amonio de una zona de mayor concentracion (solucién sintética de amonio) a una zona de
menor concentracion (dentro de las particulas de zeolita), es decir la difusion de los iones

adentro de las particulas es mayor en las primeras horas de experimentacién para posterior-
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mente llegar al estado estacionario cerca de las 10 horas, presentando una concentracion de

amonio constante a diferentes diametros de la particula.

N/ (mgN — NH+/9

Tlempo (h)

<
<o}
)

o
5]

o
3

<
»

0.5

04

0.3

Radio de la zcolita (mm)

0.2

0.1

Figura 6.5: Perfil de concentracion de amonio adsorbido en diferentes valores del
radio de la clinoptilolita y en diferentes tiempos.

Con lo anterior, dado a que el coeficiente de difusion superficial de amonio de 6.8 x 1078
cm? /s tomado de la literatura y utilizado en la simulacién del modelo, se aproximé al com-
portamiento de la cinética de adsorcién obtenida experimentalmente, se opté por utilizar

dicho valor en las simulaciones del filtro de lecho empacado.
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6.3. Justificacion matematica y desarrollo del modelo pro-

puesto

6.3.1. Consideraciones del modelo dinamico de intercambio i6nico

en filtros de lecho fijo activos biol6gicamente

En este estudio, el modelo matematico considerd los balances de masa de la fase liquida y
la fase solida. Ademas, se hicieron las siguientes suposiciones durante el procedimiento de
desarrollo del modelo, los cuales fueron tomados de estudios previos realizados por Helminen

y Paatero (2006); Borba et al. (2006); Lee et al. (2014); Aponte-Morales et al. (2018):
e La velocidad del fluido permanece constante en el filtro.
e Los gradientes de concentracion radial se consideran despreciables.
e Condiciones de proceso isotérmicas e isobéricas.
e Fraccion de vacios de columna constante.
e Materiales adsorbentes esféricos de idéntico tamano.
e El proceso de adsorciéon ocurre en la superficie adsorbente.

e El perfil de concentraciéon de iones dentro de las particulas se describe mediante el
modelo de fuerza motriz lineal (Linear Driving Force, LDF). Ademaés el modelo de LDF
supone que se alcanza un equilibrio instantaneo una vez que el contaminate interactua

con las particulas adsorbentes.

e La cinética de eliminacién de iones de amonio se basa en la isoterma de Langmuir, que

representa el equilibrio en el interfaz solido / liquido.

e El crecimiento de biopelicula adquiere un valor constante por efecto de la fuerza de

cizallamiento que ejerce el fluido sobre la biopelicula.

66



CAPITULO 6. RESULTADOS POSURAL

e El crecimiento de biopelicula no afecta el patréon de flujo de liquido en el reactor de

biopelicula fija.

e Se asume que la biopelicula es delgada situada en la superficie del adsorbente y que no

existe una capa limite hidrodinamica.

La ultima suposiciéon antes mencionada establece que el impacto de la biopelicula en la trans-
ferencia de masa del sustrato desde el liquido hacia las particulas de zeolita es despreciable,
principio que fue adoptado por Aponte-Morales et al. (2018) en la regeneracion biologica
de la chabasita (zeolita). Por lo tanto, esta suposicion indica que los fenémenos de difusion
dentro de la biopelicula no se consideran como un mecanismo de transferencia de masa en el
modelo de la regeneracion biologica de este estudio y ademas, por simplicidad se relaciona
directamente la nitrificaciéon con las concentraciones de amonio en el seno del fluido, con la
finalidad de obtener un modelo robusto que responda adecuadamente a las exigencias del

sistema (Zhu y Shulin, 2002; Chen et al., 2006).

6.3.2. Desarrollo matematico del modelo

El balance de materia que describe el proceso de adsorciéon en un lecho fijo con material

adsorbente o intercambiador i6nico biolégicamente activo se escribe de la siguiente forma:
Naccu + Nads = Ndisp + Nadv - Rconsumo (EC 67)

donde N representa el cambio de la cantidad de adsorbato en el tiempo y los subindices
indican el proceso de acumulacion, adsorcion, dispersion y adveccion. El balance de masa de
la Ec. 67 en su forma diferencial para la fase liquida y para el sustrato amonio N H,™ de ahora

(13X

en adelante expresado como “j” se escribe como:

8Cj _ 8CJ _ P_L% 820]'

/A Z I _R. Ee.
o - g oo T Pwige (Ee. 68)
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donde D,,; es el coeficiente de dispersion axial de la especie j (cm?/h), C; es la concentracion
de la especie j en la fase liquida (mg/L), ¢; es la concentracion de la especie j en la particula
solida (mg/g), u, es la velocidad intersticial (em/h), py, es la densidad del lecho adsorbente
(g/L), € es la porosidad del lecho, z es la coordenada espacial (cm), t es el tiempo (h). De
la ecuacion Ec. 68 se distingue que la acumulacién de amonio en la solucién dentro de la
fraccion vacia del reactor esta dado por:

ac;

N accu — "o,
ot

(Ec. 69)

para describir la adveccion en el filtro se expresa mediante la siguiente ecuacion diferencial:

Nago = uo% (Ec. 70)

la adsorcion en el material intercambiador puede ser escrita como:
Ndz'sp = ?— (EC 7].)

la condicién de dispersion axial puede ser descrita mediante la primera ley de Fick, por lo
tanto la diferencia entre la entrada y la salida causada por la dispersion esta dada por:

0%C;

Ndisp - Daxjﬁ

(Ec. 72)

y para casos particulares donde las particulas del lecho son medios de soporte para macroor-

ganismos que consumen sustrato, el término de la reaccion biolégica es introducido:
Reonsumo = R; (Ec. 73)

Ademas, paralelamente al balance de masa en la fase liquida (Ec. 68) es necesario establecer el
balance de masa en el estado sélido, es decir, la adsorcion de la especie 7 dentro de la particula

del material adsorbente. La transferencia de masa dentro de las particulas adsorbentes sucede
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por fenémenos difusivos (difusion superficial y difusion de poro) no obstante se requiere de
soluciones muy complejas limitdndose al estudio de la difusion superficial descritos mediante

la ley de Fick para soluciones diluidas, la cual se define con la siguiente ecuacion (Worch,

2012):
dq Dg 0 ([ ,0q
i 25 Y e Ec. 74
ot 7’267’<T8r (Ee. 74)
Desarrollando la Ec. 74 se obtiene:
dq 0%q  20q
2 _ Do =— 4+ == Ec.
ot o (67“2 + ror (Ee. 75)

donde Dy es el coeficiente de difusion superfial del adsorbato en la particula adsorbente.
Como se observa en la Ec. 75, el modelo incluye derivadas parciales con respecto al tiempo
y coordenadas radiales, lo cual causa un incremento en el esfuerzo en su solucién numérica.
Debido a lo anterior, han surgido modelos simplificados donde se elimina la dependencia con
respecto al radio, limitdndose al estudio de la frontera, es decir, donde r = 7, zona en la
que se establece la condicion de continuidad de la transferencia de masa externa y el cambio
de la concentracion de la fase solida con respecto al radio, como se describe en la siguiente

ecuacion:
dq
or

6]{3F %
. = oiDs (C;—=C5)  para t>0 (Ec. 76)

donde kr es el coeficiente de transferencia de masa en la pelicula liquida externa (em/h), Ds
es el coeficiente de difusion superficial (cm?/h) y r es la coordenada radial. Retomando la

Ec. 75 y considerando r = r,, se introduce la condicién de frontera, escribiéndose como:

0 €]€F (C] — C*) 2 €]€F (C] — C*)
— Ds | = ! - ’ Ec.
— ° <37” ( prDs * r prDs (Ee. 77)

Simplificando términos, se obtiene:

9%
or

dq

. 25/€F (CJ —Cj*)
E —

r=rp r PL

(Ec. 78)
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donde r = r,. Agrupando el valor de 2kp/r, en un valor, k3. (1/s), se obtiene:

99 _ ke

Por lo tanto, la Ec. 79 es la denominada ecuacién de transferencia de masa externa. Con la
finalidad de dejar el balance de materia general (Ec. 68) en términos de la concentracion de
la especie j en la fase liquida, se sustituye la ecuacion diferencial dg; /0t por la transferencia

de masa externa, obteniéndose:

oC; oC;  prkre . 0?C,
g = s o (G C) + Daryg s — By (Ec. 80)
Simplificando la FEc. 80 se tiene:
aC; oc; ., \ 0*C;
o = ot = ki (Cj = Cf) + D5 — B (Ec. 81)

Dado que la ecuacion Ec. 81 incluye la concentracion de la especie j en la interfase (C7) el
cual es un pardmetro no medible mediante pruebas analiticas, y la descripciéon de sus modelos
matematicos son complejos, es posible describirlo con una igualdad de tasas de transferencia
(interna y externa) en funcion de variables medibles como ¢; y C;. Por lo anterior, es necesario
desarrollar la transferencia de masa interna dentro de la particula en r = r,, donde por la
condicion de continuidad, se iguala el cambio de la concentracion en la fase sélida con respecto

al radio con la transferencia de masa interna, como se describe en la siguiente ecuacion:

9q ks (.
o ~ = Ds (qj — qj) para t >0 (Ec. 82)

Tp

donde k; es el coeficiente de transferencia de masa en la particula adsorbente (cm/h), ¢;* es la
concentracion de la especie j en las particulas en la interfase (mg/g) y ¢; es la concentracion

de la especie j en cualquier instante (mg/g). Retomando la Ec. 75 y considerando r = r,, se
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introduce la condicion de frontera (Ec. 82), escribiéndose como:

b (% (1];5 (4 - %‘)> +§ (ll;s (4; — Qj))) (Ec. 83)

P

%
or

Simplificando términos, se obtiene:

dq

2 *
E = ;kjs (qj — qj) (EC 84)

r=rp

De donde r = r,. Agrupando el valor de 2k,/r, en un valor, k¥ (1/s), se obtiene:

X (g —q) (Ec. 85)

Por lo tanto, la Ec. 85 representa la transferencia de masa mediante el modelo denominado
como Linear Driving Force (LDF por sus siglas en inglés), el cual se empled para describir
la transferencia de masa en la particula en lugar de la Ec. 74, eliminando de esta manera
una dependencia con respecto a las coordenadas radiales, sustituyéndola por una diferencia
de concentraciones lineales. Retomando la concentracion de la especie j en la interfase (C})
y considerando la condiciéon de continuidad entre la transferencia de masa interna y externa,
es posible obtener C en funcion de g; y Cj, igualando la ecuacion Ec. 79 con la Ec. 85 de la
siguiente forma:

9q

0q  kje . « [
E:pLL(Cj—Cj):E:kS (@ — ) (Ec. 86)

Despejando C7 de la ecuacion anterior, se obtiene:

k* 5 * *
plj: (Cj — C’J*) =k (qj — qj) (Ec. 87)
k*
—C; = F"; (4 — ) - C; (Ec. 88)
k*
Cr =0 BsPr (q]* — qj) (Ec. 89)

- *
ke
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Sustituyendo la Ec. 89 en el balance de masa en la fase liquida (Ec. 81), se obtiene:

oC; 0G5 s koL 0*C;
ot e Bl U Rl Ui D ~R; Ec.
8t uO az kF |:C] (Cj k}{—j (QJ q )>:| + axj 8 2 R] ( C 90)

Simplificando términos, se obtiene:

820
(¢ —q )) + Dy = B (Ec. 91)

oc; _ G, <ksz

ot ° 0z €

La concentracion de la especie j en la superficie externa de la particula, ¢}, puede estar
descrita mediante expresiones como la isoterma de Langmuir, la cual tiene como objetivo
introducir una ecuacién en funcién de variables medibles como la concentracion de la especie
j en la solucién (C;). El modelo de la isoterma de Langmuir se encuentra definido por la

siguiente ecuacion:
q"-‘ _ Gmaz + KLCj
J 1+ K.C;

(Ec. 92)
donde ¢; es la concentracion de la especie j en la fase solida en el equilibrio, ¢a. es la
capacidad méxima de adsorcion, K, es la constante de Langmuir, C; es la concentracion de
la especie j en la solucion al equilibrio. Por lo anterior, al sustituir la isoterma de Langmuir
(Ec. 92) en el balance de masa en la fase liquida (Ec. 91) y en el balance de masa de la fase
solida (Ec. 85) de la especie j, se genera un sistema de ecuaciones diferenciales, donde los
fenémenos que suceden en la fase liquida son afectados en la fase sélida, por lo que ambas

ecuaciones diferenciales (Ec. 91 y Ec. 93) deben de ser resueltas simultdneamente, quedando

el modelo en la fase solida de la siguiente forma:

max K j
@ =k (M _ (]j> (Ec. 93)

ot 1+ K.C,

La condicién inicial (Ec. 94) y las condiciones de frontera (Ec. 95 y Ec. 96) del balance de

masa en la fase liquida (Ec. 91) son:

C;(t=0,2)=0 (Ec. 94)
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% =Cyp en z2=0 (Ec. 95)
% =0 en z=1L (Ec. 96)

Donde C;, corresponde a una concentracion de entrada al sistema. Las condiciones iniciales

del balance de masa en la fase solida (Ec. 93) son:

q; (t=0,2)=0 (Ec. 97)

6.4. Modelacién de la cinética biolbgica

En este estudio se hace la suposicién de que no hay inhibicion por parte del sustrato (N H;"),
ya que de acuerdo a la literatura, las bacterias AOB y NOB comienzan a inhibirse cuando la
concentracién de amonio es de 100 mgN — NH; /L y 20 mgN — N H} /L respectivamente,
a una temperatura de 20°C' y a pH 7 (Eddy et al., 2014). Por otra parte, Wiesmann (1994)
reporta que la inhibicién debido al amoniaco puede evitarse para pH < 9. En consecuencia,
se decidi6 despreciar efectos inhibitorios por amonio dado que en el presente estudio se utiliza
un influente con una concentracion baja de 50 mgN — N H, /L, en condiciones de pH neutro y
ademas el filtro utiliza como material de empaque la zeolita, la cual debido a sus propiedades
de adsorciéon de amonio, se ha reportado ser una opcién eficaz para prevenir la inhibicién de
los microorganismos nitrificantes y ademas mejorar las tasas de nitrificaciéon cuando se tratan
aguas residuales con alta concentracion de nitrogeno (Martins et al., 2017; Aponte-Morales et
al., 2018). Por lo tanto, el modelo matematico que describe la tasa de conversion de sustrato
asumiendo una cinética de crecimiento de Monod con limitaciéon de oxigeno disuelto para
bacterias AOB y NOB se describe en la Ec. 98 y Ec. 99 respectivamente (Brockmann et al.,
2008; Cervantes, 2009):

. _ HaosXaoB Cnm, . Co, (Ec. 98)
NH; Yaion Knu, a0+ Cnm, Ko,aos + Co, '
- pNoBXNOB ) SNO, . So, (Ec. 99)
NO, YnoB Kno,nvoB + Snvo, Ko,nos + So,
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donde Y 0B v Ynvop son el coeficiente de rendimiento de AOB y NOB respectivamente. Ade-
mas, la tasa de uso de oxigeno asociado con la nitrificacién esta basado en los requerimientos
estequiométricos, asi la expresion que corresponde a la tasa de consumo de oxigeno necesaria

para la nitrificacion se describe en la Ec. 100 (Brockmann et al., 2008; Cervantes, 2009):

, o 3.43 — YAOB fia XA CNH4 002
0y = ———————— - La0oBXA0B :
? Yion Knwy 108+ Cnuy, Ko,aos + Co,
114 — Yyop Sno S
- X . 2 . 2 Ec. 100
Ynos finoBANoB Kno,noB + Snvo, Ko,nos + So, ( )

donde 3.43 gO,/gN — NH; y 1.14 gOy/gN — NO; son la cantidad de oxigeno estequiomé-
tricamente necesaria para oxidar 1g de N— NH, y 1g de N— NO, respectivamente. Por
otra parte, se debe recordar que se hizo la suposicion de tener un influente del filtro libre
de carbono orgéanico ya que el objeto de estudio (como primera aproximacion) es modelar el
comportamiento de amonio en el sistema evitando interferencias por otras especies presentes
en el efluente del tanque séptico UASB mas atn, como se vera en la seccion 6.10.1 es necesario

eliminar el carbono organico antes de que sea tratado en el filtro.

6.5. Meétodo de discretizacién para simulacién en el soft-

ware de MATLAB

El modelo matemético desarrollado y propuesto para simular el filtro empacado de zeolita
esta formado por ecuaciones diferenciales parciales dependiente de dos variables, el tiempo
y la distancia longitudinal. Esto es debido a que el estado dindmico de un sistema tubular o
de columna representa el cambio de la concentracion de la especie de estudio con respecto a
la posicién en el eje z y con respecto al tiempo. Existen diferentes métodos para transformar
las ecuaciones diferenciales parciales en ecuaciones diferenciales ordinarias (ODEs por sus
siglas en inglés) con fines de simulaciones numeéricas. El método de discretizacion que se
utilizo en el presente trabajo fue el de diferencias finitas, el cual se basa en el uso de series

de Taylor para aproximar las derivadas en las ecuaciones diferenciales. De esta manera se
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convierte una ecuacion diferencial parcial en una aproximacion algebraica menos compleja
de resolver. Por lo anterior al aplicar este método se discretizo la posicion axial (z) y se
obtuvieron ecuaciones dependientes tinicamente del tiempo. Para el término que introduce
los fenémenos de adveccion en el sistema, se realizdé una aproximacion hacia la primera
derivada hacia atras, la cual tiene como formula general la siguiente ecuacion:

%

Yi — Yi—1
= A Ec. 101
p + O(Ax) (Ec. 101)

Az

)

En cuanto a la derivada parcial de segundo orden que involucra los fenémenos de dispersion
axial, se realizd la aproximaciéon a la segunda derivada, la cual se expresa en la siguiente

ecuacion:
0%y

— _21 7
g _ Y T T Y G (a,2) (Ec. 102)
a

Az?

i
Una vez discretizado el cambio de la concentracion con respecto a la posicion axial (0C;/0%)
por un sistema de ecuaciones diferenciales dependientes del tiempo, estas se introdujeron co-
mo vectores con dimension 1 x /N, donde N es el niimero de nodos o puntos de discretizacion
de la posicion axial del filtro para las diferentes especies estudiadas. Para indicar la posicion

o nodo en el que se trabajo, se denot6 con el contador “i”.

Ecuaciones diferenciales discretizadas del modelo
193]

Por lo antes visto en la seccién 6.3.2, sustituyendo la especie “5” por NH, y una vez discre-

tizado el balance de masa en la fase liquida (Ec. 91) se obtiene:

aCNHZ’ — CNHji - CNHIZ'—1 K (C o )
ot ¢ Az FATNES NH]
Cnatic1 — 2Cyg+; + Cypg+i
+ Da:cNHZr ( R ANZI;I A +1) + RNHI (EC 103)

Ademas, es posible describir el balance de masa de la especie N— NO,, N— NO; y O en
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una forma discretizada con la Ec. 104, Ec. 105 y Ec. 106 respectivamente:

aC — C i C T C Ti—1 20 i + C =i
NOy _ _u, NO; NOZi—1 4D, vor NOji—1 NO, NOj i+1 4 Ryo-—Ruyor
ot Az a2 Az? 2 3
(Ec. 104)
aCNO; — CNO;z' - CNO;ifl D - CNO;ifl - 2C'Nogi + ONO;iH TR
ot © Az azNOsg Az? NO
(Ec. 105)

aCOZ u (COQi - COQ’i—l) + D o (COQi—l - 2002i + COQi+1
o arUsz

g - 2 ) + Ro, (Ec. 106)

donde las cinéticas de consumo de sustrato, Ry g+, Ryo,, Ryo; ¥ Ro,, se definieron en la

seccion 6.4. Las condiciones iniciales del balance de masa de cada especie en la fase liquida

son:
Cypy (t=0,2)=0 (Ec. 107)
Cyoz (t=0,2) =0 (Ec. 108)
Croy (t=0,2)=0 (Ec. 109)
Co, (t=0,2)=0 (Ec. 110)

Las condiciones de frontera del balance de masa de cada especie se describen de la siguiente

forma: oc
+
M = Cong+ en  z=0 (Ec. 111)
0z 4
8552 =Cpoo, en z=0 (Ec. 112)

donde Cj corresponde a una concentracion de entrada de cada especie al inicio del sistema,
es decir en el nodo 1 o Z = 0. Ademas las condiciones de frontera de cada especie al final del

sistema, es decir cuando Z = L o en el nodo N, se expresan de la siguiente forma:
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oC
afiHZ =0 en z=1L (Ec. 113)
OC vy
a_f\;Oz =0 en z=1L (Ec. 114)
OC vy
=0 en z=L (Ec. 115)
ag*;? =0 en z=1 (Ec. 116)

6.6. AnaAlisis de la independencia del nimero de puntos
de discretizacion espacial

En la seccion 6.5 se explico el método de discretizacion de la posicion axial del filtro para
las diferentes especies estudiadas, pero atin es necesario conocer el efecto que tendra en los
resultados de la simulacién al utilizar cierto nimero de nodos o de puntos en la discretizacion
espacial. Dado a lo anterior, se realizé un anélisis de las soluciones obtenidas en el modelo del
filtro de zeolita a diferente niimero de nodos, es decir, con el cambio del nimero de puntos en
la posicion axial del filtro (eje z), con la finalidad de conocer graficamente como se aproxima
la solucién conforme se incrementa el nimero de elementos utilizados en la simulacion. Los
datos utilizados para realizar el anélisis fueron la concentraciéon promedio de amonio en la fase
liquida de todo el filtro de zeolita que se encuentra colonizado con bacterias nitrificantes. Por
lo tanto, para realizar este analisis el filtro se simulo bajo la condicion en estado “Nitrificante
(B)”, donde la concentraciéon de amonio en el flujo de alimentacion es de 50 mgN — NH, /L
sin la presencia de materia organica, condicién denotada como B(Xi,Cs) en la tabla 5.5
del diseno experimental. Los valores de los parametros cinéticos de las bacterias oxidantes
de amonio y de nitrito utilizados en las simulaciones son las reportadas en la tabla 6.4 y
los valores geométricos y de operacion del filtro, asi como los valores de los coeficientes de
isoterma de adsorcion y de transferencia de masa que se utilizaron en la simulacién son los

que se muestran en la tabla 6.5. La tnica diferencia de una simulaciéon del modelo a otra fue
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el incremento del nimero de nodos de 100, 500, 800, 1000, 1500, 2000, 3000 y 4000 nodos.

Los resultados obtenidos se muestran graficamente en la siguientes figuras.

o = 7
g 10 100 nodos b T
g 500 nodos g i
é 800 nodos é 1538 :ggg:
2 1000 nodos =5 800 nodos ]
o 1500 nodos -
:5 2000 nodos tf :ggg :ijz
: 3000 nodos ’
6 5 4000 nodos 7 S iggg :zgzz
4000 nodos

‘
0 200 400 600 800 1000 1200 860 880 900 920 940 960 980
Tiempo (h) Tiempo (h)
() (b)

Figura 6.6: Analisis del comportamiento del promedio volumétrico de la
concentraciéon de amonio en la fase liquida respecto al incremento del ntimero de nodos
de discretizacion espacial.

Como se observa de la figura 6.6a el perfil de los resultados de la concentraciéon promedio de
amonio en el filtro para todos los ntimeros de nodos simulados es muy similar. Sin embargo,
en la figura 6.6b se muestra un acercamiento del perfil concentraciéon promedio del amonio
mostrado en la figura 6.6a, en el cual es posible distinguir que la simulacién del modelo con
100 nodos es el escenario que se encuentra més alejado de la tendencia de los resultados
con respecto a las simulaciones realizadas con un mayor nimero de nodos. De este modo,
la tendencia a mantener el mismo perfil de resultados se observa después de los 800 nodos
de discretizacion axial, ya que la variacién de una simulaciéon a otra es casi imperceptible.
Por lo anterior, se decidié realizar todas las simulaciones que se presentan en este trabajo
utilizando 800 nodos ya que se tiene una muy buena aproximacién con respecto al mayor

niamero de nodos analizado (4000 nodos) y es el méas viable con respeto al tiempo de computo

consumido para realizar las simulaciones.

78



CAPITULO 6. RESULTADOS oM

6.7. Meétodo de solucion del sistema de ecuaciones dife-
renciales

El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias planteado en el modelo de la regeneracion
biologica de un filtro empacado con zeolita, fue resuelto mediante la funcién incorporada
ode4b de Matlab. La funcién ode45 es una herramienta que utiliza el método Runge-Kutta
de cuarto orden, como método numérico de solucion de ecuaciones diferenciales. La sintaxis

general para emplear la funcién oded5 es la siguiente:

[t,y] = odedb(ode fun, tspan,y0) (Ec. 117)

donde odefun se refiere a las funciones que se deben de resolver, tspan es el vector que
contiene el intervalo de integracion, es decir los instantes de tiempo para los cuales se va a
estimar la solucién, y0 son las condiciones iniciales del sistema especificadas como un vector,
ademas y0 debe tener la misma longitud que la salida vectorial de odefun, de modo que
y0 contiene una condicién inicial para cada ecuacién definida en odefun. Los puntos de
tiempo de evaluacion se devuelven como un vector columna ¢ y las soluciones se presentan
en una matriz y, donde cada fila de y corresponde a la solucién en el valor devuelto en la fila
correspondiente de t.

Por otra parte, el método de Runge-Kutta de cuarto orden representado en la funcién ode45,
es uno de los métodos méas utilizados para resolver numéricamente problemas de ecuaciones
diferenciales ordinarias con condiciones iniciales, por lo que para este caso en particular
la funcion ode45 es la més adecuada para la solucién de las ecuaciones planteadas en el
modelo. Ademas, los métodos de Runge-Kutta se construyeron a partir de un método de
Taylor de orden superior, donde éste tltimo método proporciona una convergencia rapida
pero su implementacion es complicada, ya que se deben de calcular los valores aproximados
de las derivadas sucesivas de la solucion. Por otro lado el método de Euler es muy sencillo
de aplicar pero su convergencia es lenta. De este modo, los métodos de Runge-Kutta se

caracterizan por lograr la exactitud de la serie de Taylor, evitando el calculo de las derivadas
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de orden superior, sustituyéndolo por distintas evaluaciones de la funcion f(x,y) en varios
puntos (Chapra y Canale, 2015). Dentro de los métodos de Runge-Kutta destaca el de orden
N = 4, debido a que es bastante preciso y estable, brindando una relacién exactitud-coste
computacional 6ptimo. Ademaés, entre mayor sea el orden, la presicién numérica también es
mayor. Sin embargo, cabe mencionar que no es necesario trabajar con métodos de orden
superior a 4, por que el aumento del coste computacional no compensa la mayor exactitud

(John y Kurtis, 2000).

6.8. Modelacién y simulaciéon de una columna empacada
con zeolita: adsorciéon

Para dar mayor confiabilidad al modelo propuesto en el presente trabajo y el cual describe
el comportamiento de un filtro empacado con zeolita activo y no activo biolégicamente, se
simularon los resultados obtenidos experimentalmente y reportados por Miladinovic (2005)
para el caso de la operacion de una columna empacada con clinoptilolita sin ser inoculados
con microorganismos y utilizando como solucién de alimentacién agua residual con una con-
centracion de 40 mg N—NH, /L , esto con la finalidad de dar mayor solidez a la respuesta
que brinda el modelo desarrollado. Los parametros de transferencia de masa que se utilizaron
para realizar la simulacion se calcularon mediante las correlaciones matematicas explicadas

en la seccién 5.2 y tomando en cuenta las caracteristicas operacionales de la columna.
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Tabla 6.3: Datos operacionales, parametros y coeficientes utilizados en la simulacién
de una columna empacada reportada por Miladinovic (2005)

Parametro Valor Unidades
Geometria y operacion de la columna
Didmetro de la columna 3 cm
Altura del lecho 20 cm
Area de seccién transversal 7.06 cm?
Bed volume! 141.4 em?
Caudal 2 BV/h!
Concentracion de alimentacion 40 mgN —NH, /L
Velocidad intersticial? 81.63 em/h
Diametro de la Clinoptilolita 0.7—1.4 mm
Parametros de adsorcién
Capacidad de adsorcion 0.768 meq/g
Constante de Langmuir 0.249 L/mg
Coeficientes de transferencia de masa
Transferencia de masa de pelicula externa 12.7 x 103 cm/s
Transferencia de masa intraparticula? 0.135 x 1074 1/s
Dispersion axial para amonio? 3.16 x 1073 cm?/s

'Bed Volume (BV por sus siglas en inglés) es el volumen que representa el lecho empacado del
filtro, en este estudio 1 BV = 1.35 L
2 Valores calculados
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Los parametros de isoterma de Langmuir se obtuvieron de los valores reportados por el
autor. Los valores tomados del autor y los calculados utilizados para realizar la simulacion se
reportan en la tabla 6.3. El coeficiente de transferencia de masa intraparticula (K) se obtuvo
utilizando el coeficiente de difusion superficial de amonio en clinoptilolita (D) reportado por
Neveu et al. (1985) y fue el inico parametro que fue ajustado de acuerdo al comportamiento

a los resultados obtenidos por el autor.

1+
0.8 [
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o
Q
O
0.4 r
0.2
Modelo
4 Datos experimentales Miladinovic (2005)
0
0 100 200 300 400 500 600

BV

Figura 6.7: Adsorcion de amonio en la columna de lecho empacado obtenido
experimentalmente por Miladinovic (2005) y aproximacion mediante el modelo
desarrollado en este estudio.

La figura 6.7 muestra la concentraciéon de amonio en el efluente de la columna empacada
(Cy) dividida entre la concentracion de amonio en la alimentacion (Co) reportados por el
autor y el comportamiento del modelo que se ha desarrollado en el presente trabajo. Como
se observa el modelo es capaz de describir adecuadamente los resultados reportados, por lo
que el modelo responde apropiadamente al proceso de adsorcién de amonio en el material
adsorbente dentro de un sistema de lecho empacado. Miladinovic (2005) ademés presenta
el comportamiento de la columna empacada con clinoptilolita cuando se encuentra activa

biol6gicamente con microorganismos nitrificantes utilizando una configuraciéon mejorada de
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oxigenacion dentro del lecho, sin embargo, dado a que los parametros reportados en el estudio
no son suficientes para poder realizar una simulacién confiable, no se realiz6 su aproximacion

matematica.

6.9. Parametros utilizados en la simulacién de la regene-
racioén biolégica de un filtro empacado con zeolita

Para poder realizar las simulaciones y estudio del modelo matematico desarrollado es necesa-
rio contar con parametros experimentales, obtenidos de la literatura o teoricos, los cuales son
determinados a través de correlaciones matemaéticas que relacionan las condiciones hidrodi-
namicas, caracteristicas fisicas del adsorbente (clinoptilolita) y propiedades fisicoquimicas del
adsorbato. Este tipo de correlaciones han sido ampliamente fundamentadas en la literatura y
empleadas en diversos estudios de adsorcion en reactores de lecho fijo (Castillo-Araiza et al.,
2015; Helminen y Paatero, 2006; Markovska et al., 2001; Ostroski et al., 2011; Rivero et al.,
2004; Gorka et al., 2008). Otros de los parametros que son necesarios conocer para realizar
la simulacién son los que describen el comportamientos de los microorganismos nitrificantes,
es decir las bacterias oxidantes de amonio (AOB) y las bacterias oxidantes de nitrito (NOB).
Para ello se realizd6 una revision bibliogréafica de trabajos reportados que tengan como ob-
jetivo la remociéon de amonio en sistemas de lecho empacado y biopelicula fija utilizando
AOB y NOB para una nitrificaciéon completa y que ademas utilizan soluciones sintéticas con
concentraciones de amonio en un rango de 50—200 mgN — NH, /L, temperatura ambiental
de 20—22 °C' y pH de 7—7.5. El intervalo de valores reportados en la literatura y el valor
seleccionado para realizar las simulaciones se reportan en la tabla 6.4. La concentracion de la
biomasa activa en los reactores de biopelicula es mayor en comparacién con los sistemas de
lodos activados (Morgenroth, 2017). Por lo tanto, la concentraciéon de AOB y NOB se deter-
miné partiendo del valor reportado por Lahav y Green (2000b) para una columna empacada
con zeolita y con biopelicula fija nitrificante, operado como un sistema semilote (intercambio

i6nico y biorregeneracion en modo secuencial), logrando una concentracion de 8.5 gSSV/L
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reactor. Ademés, se ha reportado que en sistemas con biopelicula fija de bacterias nitrifican-
tes entre el 20 — 33 % de la concentracion de microorganismos corresponde a una poblacion
de NOB y entre el 67 — 80 % corresponde al grupo de AOB (Cruvellier et al., 2017; Montras
et al., 2008; Picioreanu et al., 1997; Hunik et al., 1994).

Por lo tanto, tomando como base la suposicién de que la biomasa inicial contiene 67 % de
AOB y 33% de NOB reportado por Montras et al. (2008), se obtuvo una concentracion
de biomasa para ambos grupos de bacterias de 5.7 ¢SSV/L y 2.8 ¢SSV/L para el grupo
de AOB y NOB respectivamente. Por otra parte, los coeficientes de transferencia de masa
intraparticula (k%), de pelicula externa (kp) y dispersion axial (D,;), se determinaron con
la metodologia desarrollada en la secciéon 5.2 y los resultados se reportan en la tabla 6.5.
El coeficiente de difusién de amonio en agua (DNHI) se determiné con la ecuacion Ec. 52,
donde el volumen molar del amonio al punto de ebullicién es de 30.4 cm?/mol reportado por
Lee et al. (2014). Las dimensiones del filtro, el caudal y velocidad de operacion del filtro,
las caracteristicas de la zeolita (clinoptilolita) y los coeficientes de difusion en agua de las
diferentes especies estudiadas utilizados en los célculos realizados en la seccién 5.2, se repor-
tan en la tabla 6.5. El coeficiente de difusion superficial para amonio en clinoptilolita (Dg)
fue obtenido de Neveu et al. (1985) quienes determinaron graficamente diferentes coeficientes

dependiendo el tamano de particula de la clinoptilolita.
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Tabla 6.4: Parametros cinéticos de las AOB y NOB utilizados en el modelo

Simbolo Definiciéon Unidades Intervalo Valor Referencia
Bacterias oxidantes de amonio: X 4op

HimazAOB Eﬁmie crecimiento - especifica g, 1.36 — 2.05  2.02 Su et al. (2019)
KNHjAOB gé)e]{]i%}nte de saturacién media mgN — NH Zr /L 075 — 175 5 Zp;)ll.lt(ez—(l)\g])rales
Ko,aon dCeogi](;iente de saturacion media mgOs) L 0.16 — 0.74 0.16 1(\2188;&5 et al.
Yion CCiileifégte(:lte de rendimiento de cre- mgSSV/mgN — NHF  0.15— 0.33 0.91 (C;ggrg)ntes

Xios Sr??;e];torsglli(:; lge bacterias AOB mgSSV/L _ 5605 _

Bacterias oxidantes de nitrito: Xyop

fomaaNOB gjsiciie crecimiento maxima es- ;. 0.864—1.45  1.36 Su et al. (2019)
Knounos dCeoejb\fficOi(;nte de saturaciéon media mgN — NO; /L 0.7 — 5.5 0.9 Zp;)lr.lt(eQ—(l)\g(gn)rales
Ko,nos dCé)eOﬁIc)iente de saturacion media mgOs/ L 09 15 0544 1(\;88;;&5 ot al
Yyon Sizfifei(r:liteélte de rendimiento de cre- mgSSV/mgN — NO;  0.03—0.083  0.0414 1(\2[88;;)&8 et al.
Xnos Concentracion de bacterias NOB mgSSV/IL _ 5305 B

en la biopelicula

Referencias del intervalo reportado: Aponte-Morales et al. (2018); Montras et al. (2008); Su et al. (2019); Cervantes (2009); Brockmann et al.

(2008); Guisasola et al. (2005); Rittmann y McCarty (2001); Picioreanu et al. (1997).
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Tabla 6.5: Parametros y datos de operacién del filtro utilizados en el modelo

Simbolo Definicién Valor Unidades Referencias
Geometria del filtro
D.I. Diametro interno del reactor 9.3 cm Este estudio
r Radio del reactor 4.65 cm Este estudio
Ag Area de la seccion transversal del filtro 67.93 cm? Este estudio
h Altura del lecho 20 cm Este estudio
oL Densidad del lecho 732.9 gzeo/L Este estudio
€ Porosidad 0.594 — Este estudio
Datos de operacion del filtro
Qroro  Caudal del efluente del fotobiorreactor 248.27 em3/h Este estudio
Quasp  Caudal del tanque séptico UASB 124.13 em3/h Este estudio
Qr Suma Quase y Qroro 372.4 em3/h Este estudio
BV Volumen del lecho empacado 1358.58 cm? Este estudio
vy Velocidad superficial 5.48 em/h Este estudio
Uo Velocidad intersticial 9.23 cm/h Este estudio
Caracteristicas de la Clinoptilolita
d, Didmetro de la particula promedio mm Este estudio
Tp Radio de la particula 1 mm Este estudio
ayr Area superficial externa relacionada con el volumen del reactor 12.18 1/em Este estudio
Parametros de isoterma de Langmuir
Qrmaz Capacidad méaxima de adsorcion 6.97 myg/g Este estudio
K, Constante de Langmuir 0.221 L/mg Este estudio
Transferencia de masa
Dgypz  Coeficiente de difusion superficial de NH; en clinoptilolita 6.80 x 1078 em?/s Neveu et al. (1985)
Dyyy  Coeficiente de difusion de NH] en agua 1.908 x 107 m?/s Calculado
Dyo; Coeficiente de difusion de NO; en agua 1.7 x107° m?/s Brockmann et al. (2008)
Dyo;  Coeficiente de difusion de NOj en agua 1.7 x 107 m?/s Brockmann et al. (2008)
Do, Coeficiente de difusion de Oy en agua 2.55 x 107° m?/s Hao et al. (2002)
k% Coeficiente de transferencia de masa intraparticula de N H; 1.02 x 1074 1/s Calculado
kr Coeficiente de transferencia de masa en la pelicula liquida externa de NH,” 5.24 x 107° m/s Calculado
Kp Coeficiente de transferencia de masa volumétrico de N H, 6.38 x 1073 1/s Calculado
D,ongy  Coeficiente de transferencia de masa de dispersion axial para N H i 8.98 x 107 m?/s Calculado
Dono;  Coeficiente de transferencia de masa de dispersion axial para NOy 8.28 x 107® m?/s Calculado
Dono;  Coeficiente de transferencia de masa de dispersion axial para NOg 8.28 x 1078 m?/s Calculado
Dzo, Coeficiente de transferencia de masa de dispersion axial para Os 1.11 x 1077 m?/s Calculado
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6.10. Resultados de la simulacién del modelo propuesto

6.10.1. Simulacién del filtro empacado de zeolita con biopelicula de
microorganismos nitrificantes: impacto del carbono organico

sobre la nitrificacion

Como se mencioné en la secciéon 6.4, el carbono organico es un compuesto que es importante
de analizar en los sistemas donde se lleva a cabo la nitrificacion, ya que de acuerdo con la
literatura, su presencia en una relacion DQO/N es un factor que afecta principalmente en
la competicion del crecimiento de microorganismos de diferentes poblaciones y por lo tanto
define la composicion de la biopelicula (Carrera et al., 2004). Es por ello que se analizo el
comportamiento del filtro en un escenario donde se tiene la presencia de carbono organico
medido como concentracion de DQO (mg/L), en el influente del filtro. La concentracion de
DQO en la entrada al sistema fue de 175 mg/L y de amonio de 50 mgN—NH, /L de acuerdo
las concentraciones tipicas de un efluente de un tanque séptico UASB reportado por Santiago-
Diaz (2018), lo cual da lugar a una relacion DQO/N de 3.5. Por lo anterior, para conocer
el comportamiento del filtro empacado de zeolita con biopelicula de microorganismos nitrifi-
cantes operando bajo estas condiciones, se realizaron las simulaciones del modelo planteado
con una relacion DQO/N de 3.5. En este sentido, el primer experimento simulado consisti6 la
operacion del filtro en un sistema tipo continuo, con un caudal de alimentacion total de 0.37
L/h, del cual el 67 % corresponde a un efluente sintético con caracteristicas de una descarga
de un tanque séptico UASB, es decir una concentracion de amonio de 50 mgN—NH, /L y de
DQO de 175 mg/L; el 33% restante corresponde a un efluente sintético con caracteristicas
de un fotobiorreactor microalgal. Por lo anterior, surge un efecto de diluciéon por la mezcla de
ambos caudales, por tanto la concentracion en la entrada del sistema (C'o) en relacion con el
amonio, DQO y oxigeno disuelto es de 16.5 mgN —NH, /L, 58.3 mgDQO/L y 7.2 mgO,/L
respectivamente. Para describir la remocién de amonio bajo estas condiciones, se tomaron
las cinéticas de remocion reportadas por (Su et al., 2019), las cuales son ecuaciones de tipo

Monod modificada, que expresan la inhibicion debido a la relacion DQO/N:
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" Kno,nos + Co, (Ee. 121)
La Ec. 118 describe la remocion de DQO realizado por los microorganismos heterotrofos,
la Ec. 119 y Ec. 120 expresan el consumo de amonio y nitrito por parte de las AOB y
NOB respectivamente, y la Ec. 121 describe el consumo de oxigeno de todos los grupos
de bacterias. Por otra parte, la concentraciéon inicial de cada grupo de microorganismos
se determiné bajo ciertas suposiciones fundamentadas en el estudio realizado por Lahav y
Green (2000b), quienes reportaron una concentracion de biopelicula de 8.5 mgSSV/L en
columnas empacadas con zeolita y con biopelicula fija nitrificante, operado como un sistema
semilote (intercambio iénico y biorregeneracion en modo secuencial), para la remocion de
amonio de una solucion sintética de 40 mg/L de concentracion. Ademas, se toma como
referencia que en filtros o columnas empacadas con zeolita y biopelicula fija se tiene menos
del 15 % de microorganismo heterotrofos, de acuerdo con lo reportado por Lahav y Green
(2000a), quienes estudiaron el mismo sistema antes descrito, para el tratamiento de efluentes

primarios y secundarios reales con una concentraciéon de DQO que no excedié los 40 mg/L,
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es decir con una relacion N— NH," /DQO de 10:1. Por tltimo, se realiza la suposicion de que
la biomasa inicial contiene 67 % de bacterias AOB y 33 % de bacterias NOB, de acuerdo a
los hallazgos encontrados en sistemas con biopelicula fija de bacterias nitrificantes (Montras
et al., 2008; Cruvellier et al., 2017; Montras et al., 2008; Picioreanu et al., 1997; Hunik et al.,
1994). El valor de las concentraciones iniciales de biomasa determinados y los parametros de
las cinéticas de remocién que se utilizaron para hacer la simulaciéon se presentan en la tabla
6.6. Los valores de los parametros cinéticos de la tabla 6.6 fueron tomados de Su et al. (2019),
quienes realizaron un estudio del impacto de la relacion de C'/N en el influente de un reactor
de biopelicula empacado, cuyas concentraciones de operacion de DQO se encontraron en un
intervalo de 106 — 316mg/L y una concentracién de amonio de 50 — 70 mgN — NH, /L. Los
valores de los parametros cinéticos de las bacterias AOB y NOB que se usaron en el modelo
son los reportados en la tabla 6.4. Los resultados obtenidos de la simulacion del modelo bajo

estas condiciones se presentan en la figura 6.8.
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Tabla 6.6: Valores de los pardmetros cinéticos de bacterias heterdtrofas, NOB y AOB
utilizados en el modelo

Simbolo Parametro Valor Unidades
Bacterias Hetero6trofas: Xy

. Tasa /de crecimiento maxima 48 1/d
especifica

Coeficiente de saturacion de
Ky amonio de Xg 0.05 mgN/L

Coeficiente de saturaciéon me-
Ren dia de sustrato de Xy g mgDQO/L

Coeficiente de saturacién me-

Ko,n dia de OD de Xy 0.1 mgQs/L
Coeficiente de rendimiento de

Y crecimiento de Xy 0.42 mgSSV/mgDQO.

Coeficiente de inhibiciéon de

Kpgo/n,a0B DQO/N de X105 0.3 —

K Coeficiente de inhibicién de 0.6 _
DQO/N.NOB (YO /N de Xnop '

Knminos Coeficiente de saturacién de 0.01 mgN/L

amonio de Xyop

Xy Concentracion de heterétrofas 1275 mgSSV/L

en la biopelicula
D% Concentracion de bacterias
A0B AOB en la biopelicula
Concentracion de bacterias

Xnon NOB en la biopelicula 2384 mgSSV/L

4841 mgSSV/L
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Figura 6.8: Consumo de oxigeno disuelto, amonio y generaciéon de nitritos y nitratos
en el filtro de zeolita en presencia de carbono orgénico (DQO, no mostrado en el
grafico)

Como se observa en la figura 6.8 durante un tiempo de 830 horas de servicio la remocién de
amonio fue del 100 %, posterior a ese tiempo comenzo la saturacion del filtro hasta obtener
una concentracion en el efluente del filtro de 15.4 mgN — NH, /L en el estado estacionario,
el cual se alcanz6 aproximadamente a las 1000 horas de servicio. En cuanto a la generacion
de nitritos y nitratos, se observa que hay una acumulaciéon de N — NO; sin la generacion de
N— NOg , lo cual puede deberse a que el filtro se alimenté con una relacion DQO/N de 3.5,
un valor que se asocia con una respuesta negativa en la nitrificacion, ya que de acuerdo con el
reporte realizado por Carrera et al. (2004) la tasa de nitrificacion se ve afectada negativamente
cuando hay un incremento en la relacion DQO/N de 0.71 a 3.4 gDQO/N, reduciendo la tasa
de nitrificacion de 0.14 a 0.029 gN — NH, /¢gSSVdia. Por otro lado, Lopez (2002) reporta
que existe una correlacion entre la capacidad nitrificadora de los procesos de lodos activados
y el cociente DBO5/NKT ya que a medida que aumenta esta relacion disminuye la fraccion
de bacterias nitrificantes del medio y el proceso de nitrificacién va perdiendo eficacia, por
lo que cuando el cociente de dicha relacion es inferior de 0.5, el proceso puede considerarse

como dedicado exclusivamente a la eliminacién de nitrégeno. En seguimiento a lo anterior,
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Ling y Chen (2005) investigaron el impacto que tiene el carbono organico en el desempeno
de un biofiltro que utiliza como medio filtrante perlas de plastico comerciales, mediante tres
relaciones de DQO/N = 0, 1.4 y 5.4. Los resultados que obtuvieron demostraron que la
mejor tasa de nitrificacion se alcanzé cuando el carbono orgénico se encontraba ausente en
la alimentacion, ya que cuando existia un incremento de la relacion DQO/N de 0 a 1.5
la tasa de nitrificacion disminuyo rapidamente. Sin embargo, los autores también reportan
que el grado de inhibicién que representa el carbono orgénico en la tasa de nitrificacion
comienza a disminuir cuando la relacion DQO/N es mayor a 3, ya que en valores posteriores
la tasa de nitrificacion tendié a permanecer sin cambios con un valor minimo de variacion.
Ademas, también debe de considerarse que el oxigeno disuelto es un factor principal que
limita el proceso de nitrificacion, y éste se vuelve mas significativo a medida que aumenta la
concentracion de la materia organica en el filtro, lo cual propicia que exista una competencia
entre las bacterias heterétrofas y nitrificantes por el oxigeno limitado. En este estudio, el
oxigeno disuelto se agot6 desde las primeras horas de operacion del filtro, y por tanto no se
cont6 con la cantidad suficiente para realizar una nitrificacion completa hasta la obtencion
de N— NOj , limitandose tnicamente a la obtencion de nitritos, lo cual refleja que el oxigeno
fue consumido mayormente por los grupos de AOB y heterotrofas. Ademas, las bacterias
heterétrofas tienen una tasa de crecimiento maxima mayor que las bacterias nitrificantes,
por lo que también pueden competir por el espacio en los biorreactores de pelicula fija,
conduciendo a una disminucién en la eficiencia de la nitrificaciéon o en el peor de los casos
una falla en el sistema (Ling y Shulin, 2005). Debido a los efectos que produce utilizar una
relacion DQO/N elevada, es necesario que exista una eliminacion previa de carbono orgénico
o este componente deberd encontrarse en minimas concentraciones y por tanto relaciones de
DQO/N minimas (inferiores a 0.5), para obtener una nitrificacion adecuada en un biofiltro,
de acuerdo a las recomendaciones dadas por Chen et al. (2006). Por todo lo antes discutido,
en este trabajo se opt6é por simular un influente libre de carbono orgénico con la finalidad
de evitar interferencias en el desarrollo de la nitrificaciéon completa para la obtencién de

N — NOy , uno de los objetivos de estudio en el filtro de zeolita.
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6.10.2. Simulacién del filtro empacado de zeolita con y sin biopelicu-

la de microorganismos nitrificantes (Control y Nitrificante)

El segundo experimento simulado consistié en un filtro empacado con clinoptilolita en un
sistema tipo continuo, con un caudal de alimentacion total de 0.37 L/h, del cual el 67 %
corresponde a un efluente sintético con caracteristicas de una descarga de un tanque séptico
UASB, es decir una concentracién de 50 mgN—NH, /L (en este caso sin la presencia de DQO),
y el 33 % restante corresponde a un efluente sintético con caracteristicas de un fotobiorreactor
microalgal. Por lo anterior, surge un efecto de dilucién por la mezcla de ambos caudales, y
la concentracion en la entrada del sistema en relacién con el amonio y oxigeno disuelto es
de 16.5 mgN — NH, /L (Con_nyy) v de 7.2 mgO, /L, respectivamente. Los resultados de la
simulacion de la adsorcion de amonio del filtro de zeolita con y sin biopelicula se evaluaron en
términos de curvas de ruptura. La curva de ruptura (breakthrough curve en inglés) representa
la concentraciéon de amonio en la salida del filtro como se muestra en la figura 6.9 o en su
forma normalizada efluente/entrada (Cy_y p+/Coy_yy+) a diferentes tiempos (fig. 6.10) o a
diferentes nimero de volimenes del lecho (6.11a y 6.11b) de la solucién de alimentacion que
se paso a través del filtro. El volumen del lecho (BV), representa el volumen del efluente igual
al volumen del lecho empacado, en este estudio 1 BV = 1.35 L. En la literatura el punto de
ruptura en la curva en forma de “S” en el que la concentraciéon de amonio alcanza su valor
méximo permitido, varia entre 0.01 y 0.60 con respecto a la relaciéon C _ NH} J/Coy_ NH}
(Boyer, 2014), pero en general es aceptado que el punto de ruptura sea el 5% del valor de la
concentracion inicial (Medvidovié et al., 2006). Es por ello que este estudio adopta un valor

de Cn_yp+/Con_yp+ = 0.05 como punto de ruptura.
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Figura 6.9: Concentracién de amonio en el efluente del filtro activo y no activo
biolégicamente.
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Figura 6.10: Curvas de ruptura de la adsorciéon de amonio en un filtro empacado con
zeolita, activo y no activo biolégicamente.
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Figura 6.11: Curvas de ruptura de la adsorciéon de amonio en un filtro empacado con
zeolita, activo y no activo biolégicamente con respecto a los BV tratados.

Como se observa en la figura 6.9 el estado estacionario se alcanzé a las 1044 horas y 1196
horas de servicio en el filtro activo y no activo biol6gicamente respectivamente. Cuando se
alcanza el estado estacionario en el efluente del filtro con biopelicula se obtiene una concen-
tracion de amonio inferior a la concentraciéon de alimentacion, es decir con un valor de 14.26
mgN—NH, /L. En contraste a lo anterior, en el estado estacionario el filtro sin biopelicula de
microorganismos alcanza el estado de saturacion, es decir la concentracion de alimentacion
v la del efluente son iguales (16.5 mgN — NH, /L). Por lo anterior, la eficiencia de remocioén
de amonio fue del 100 % hasta las 830 horas en el filtro sin microorganismos y de 930 horas
de servicio para el filtro activo bioloégicamente. No obstante, una vez alcanzado el estado
estacionario la eficiencia de remocion en el filtro con biopelicula de microorganismos fue de
13.5 %, por lo que la activacion biologica del filtro resulta favorable en el incremento de la
adsorciéon de amonio con respecto a un filtro utilizado de manera convencional, el cual al-
canzo la condicion de saturacion. Con respecto a las curvas de ruptura se puede notar que el
filtro que no tiene biopelicula de microorganismos lleg6 al punto de ruptura a las 850 horas
de servicio (figura 6.10) o 233 BV de la solucion tratada que paso a través del lecho (figura
6.11a ). En tanto que el filtro con bacterias nitrificantes tuvo un incremento en el tiempo

de servicio de 100 horas (figura 6.10 ) o 260 BV (figura 6.11b) adicional al tiempo o BV de
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servicio brindado en el filtro sin bacterias. Por lo anterior, se pone en evidencia el aporte que
realizan las bacterias nitrificantes en la remociéon de amonio mediante rutas bioldgicas. Este
comportamiento fue discutido por Miladinovic (2005), quien obtuvo curvas de ruptura casi
con las mismas pendientes cuando se compararon columnas empacadas con zeolita activas
y no activas biologicamente para la remocién de amonio. El autor reporta que las bacterias
solo pospusieron el tiempo del punto de ruptura, pero una vez que éste comenzo, los proce-
sos fisicoquimicos fueron mas rapidos que los biolégicos, por lo que éste tdltimo proceso no
contribuy¢ significativamente. Ademas justifica ese hecho a un periodo corto de crecimiento
de las bacterias nitrificantes dentro del lecho, ya que esto puede mejorar cuando se hace
uso de columnas con actividad bacteriana nitrificante ya establecida. La experiencia antes
mencionada por el autor, coincide con los resultados obtenidos en el presente estudio, ya que
los parametros biolodgicos utilizados en la simulacién se obtuvieron de sistemas de biopelicula
fija con actividad nitrificante establecida. Esto es un punto importante a considerar en el
siguiente paso, que es la validacion del modelo desarrollado.

En general, las curvas de ruptura de los dos tipos de filtro tienen pendientes pronunciadas,
lo que indica que se tiene una zona de transferencia de masa compacta con respecto a la
longitud total del lecho. La prolongacion de la zona de transferencia de masa ésta determinado
principalmente por las resistencias de transferencia de masa y en cuanto més lentos son estos
procesos, mas larga es la zona de transferencia de masa y la curva se vuelve elongada (Worch,
2012; Cervantes, 2009). Por lo anterior se puede observar que el sistema opera con coeficientes
de transferencia de masa favorables, es decir no existe una resistencia a la transferencia de

masa importante que ralentice el proceso de adsorciéon de amonio en el filtro.
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Figura 6.12: Perfil de concentracién de amonio en la fase liquida a lo largo del filtro
empacado con zeolita (a) sin biopelicula y (b) con biopelicula de microorganismos
nitrificantes a diferentes tiempos.

Ademés la figura 6.12 muestra mediante el cambio de color, el comportamiento de la con-
centracion de amonio en la fase liquida a diferentes alturas de lecho del filtro y el punto de
ruptura del sistema. Como se indica, para ambos tipos de filtro, dado que el sistema es de
flujo ascendente, los primeros centimetros del lecho y a diferentes tiempos son los primeros
en alcanzar la saturacion, posteriormente cuando incrementa el tiempo, la zona de satura-
cion avanza a longitudes posteriores hasta llegar a la altura total del lecho y por tanto la
saturacion del sistema.

Simultaneamente al proceso de eliminaciéon del amonio de la fase liquida sucede la adsorciéon
de amonio dentro de la zeolita. La adsorcion de amonio en la zeolita se muestra en la figura
6.13, donde para ambos casos, en las primeras 24 horas y en la entrada del lecho, son saturados
con amonio hasta llegar un valor de 5.47 mgN — NH, /g, el cual es un valor relativamente
menor a la capacidad maxima de adsorciéon de la clinoptilolita. Después la concentracion va
disminuyendo gradualmente a valores indetectables en los tltimos centimetros del lecho. Por
otra parte, después de 1120 horas y hasta el tiempo total de experimentacion, la concentracion
de amonio en el lecho alcanza el estado estacionario con un valor de 5.29 mgN — NH, /g en

el filtro con biopelicula y un valor de 5.47 mgN — NH, /g en el filtro sin bacterias.
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Figura 6.13: Perfil de concentracion de amonio en la fase solida (zeolita) a diferentes
alturas del filtro empacado (a) sin biopelicula (b) con biopelicula de microorganismos
nitrificantes a diferentes tiempos.

El comportamiento anterior puede deberse a que en la entrada del filtro existe un mayor
gradiente de concentraciéon y por lo tanto la zeolita fue capaz de adsorber una cantidad
relativamente mayor, no obstante conforme incrementé el tiempo de experimentacion y la
posicion en la longitud del lecho, la cantidad adsorbida en el filtro con biopelicula disminuy6
un 0.18 mgN —NH," /g con respecto a la cantidad adsorbida en el filtro sin bacterias, lo cual
se asocia con una diminucion de la concentracion de amonio en el medio debido a la remocion
de la actividad bioldgica, reduciendo de este modo el gradiente de concentracion y por tanto

la fuerza impulsora de adsorcion.

6.10.3. Nitrificacién en el filtro empacado con zeolita con biopelicula

Uno de los principales objetivos de la implementacion del filtro empacado con zeolita con
biopelicula de microorganismos nitrificantes, es lograr que se lleve a cabo una nitrificacion
completa, convirtiendo el amonio en nitratos y no solo obtener una remocién y captura de
amonio dentro del filtro. Es por ello que se analiza el comportamiento de la nitrificacion
dentro del filtro. La generacion de nitritos y nitratos se muestran en la figura 6.14a y 6.14b

respectivamente.
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Figura 6.14: Concentracion de nitritos (a) y nitratos (b) en la fase liquida a lo largo
del filtro empacado con zeolita con biopelicula a diferentes tiempos.

Como se observa, la generacion de nitratos fue mayor con respecto a la generacion de nitritos,
alcanzando en el estado estacionario una concentracion de 0.89 mgN —NO; /Ly 1.49 mgN —
NO; respectivamente. Estos resultados indican que fue posible establecer una nitrificacién
completa, no obstante este proceso bioldgico no fue suficiente para oxidar todo el amonio
presente en la fase liquida, ya que una vez que el filtro lleg6 a su estado de saturacion, el
filtro solo disminuy6 en 2.24 mgN — NH,/L la concentraciéon que se obtiene en el efluente
cuando el filtro se encuentra sin bacterias. Este déficit de oxidacion de amonio puede asociarse
al agotamiento del oxigeno disuelto suministrado en el influente del sistema. Como senala
la figura 6.15 el oxigeno disuelto se agota desde los primeros centimetros del filtro y en las
primeras horas de operacion. La presencia de nitritos puede deberse a que las NOB tienen
un coeficiente de saturacion media del oxigeno disuelto (Kp,) mayor en comparacion de las
AOB (Ekama, 2011), y por tanto las bacterias pudieron llevar cabo la oxidaciéon de amonio a
nitritos, pero no hasta una oxidacion total hacia nitratos en condiciones de baja concentracion
de oxigeno. Una acumulacion de nitritos fue reportado por Lahav y Green (1998) quienes
a pesar de haber suministrado oxigeno puro presurizado con una concentraciéon de OD de
aproximadamente 20 mg/L en una columna empacada de zeolita después de haberla sometido

a 3 horas de adosrcion, la concentracion de OD diminuy6 hasta valores de 1.5 a 2 mg/L,
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después 15 a 20 min de operacion, consiguiendo una concentracion de hasta 30 — 35 mg/L
de nitrito, pero posteriormente la concentraciéon de oxigeno vuelve a incrementar cuando
el amonio en la solucién disminuye hasta aproximadamente 5 mg/L y en consecuencia la
concentracion de nitritos cae rapidamente a un valor de cero. En contraste a lo anterior, en el
presente estudio a pesar del agotamiento de O D, el sistema se estabiliza en una concentracion

de nitratos y nitritos constante en el efluente del filtro.

16 T T T T
< ~
~ 14y -
= ~
S S
— 12} g
ZI ~
] =}
£ R AN S E
$ o08Ff <
< <}
% 06F — _—_ mg0s/L o
=T T R mgN — NO; /L fg
S 04f |——-mgN-NO;/L S
3 mgN — NH, /L =
: :
"E 0.2F Q
3 3
N S S S S R P
5 of ©
@)

_02 Il Il Il Il 1 O

0 200 400 600 800 1000 1200

Tiempo (h)

Figura 6.15: Concentracion de oxigeno disuelto, nitritos, nitratos y amonio en la fase
liquida del filtro empacado de zeolita con biopelicula a diferentes tiempos de operacion.

En principio, el sistema se cre6 para remover el amonio remanente en un efluente de un
tratamiento anaerobio, mediante un filtro que pudiera regenerarse mediante la transformacion
del amonio removido en compuestos oxidados principalmente nitrato, ya que de esta manera el
sistema podria funcionar continuamente sin la necesidad de procesos fiscoquimicos. El efluente
del filtro rico en nitratos idealmente seria un influente para un fotobiorreactor microalgal, ya
que una de las desventajas del fotobiorreactor es que debido a que el medio de crecimiento de
las microalgas se desarrolla en ambientes con pH de 10 — 11 (alcalinos), el amonio presente
como medio nutritivo es eliminado debido al equilibrio amonio/amoniaco, en el que a un

pH alcalino se ve favorecida la forma desionizada y por tanto se presentan pérdidas en
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corrientes gaseosas. Ademas, la presencia de amoniaco sobre la actividad fotosintética de las
microalgas podrian experimentar efectos inhibitorios (Franco-Morgado, 2018). Sin embargo
los resultados obtenidos senalan que si el filtro se utiliza de una forma continua, el efluente
contendré amonio, nitritos y nitratos en concentraciones que pueden ser beneficioso para un
fotobiorreactor microalgal, ya que se sabe que las microalgas son capaces de asimilar una
variedad de fuentes de nitrégeno, como nitrato (NOy ), nitrito (NO; ), éxido nitrico (NO),
amonio (N H, ), y en algunos casos nitrégeno molecular (Ny) (Perez-Garcia et al., 2011).

Por otra parte, la concentracion de amonio obtenida en el efluente del filtro biolégico en el
punto de ruptura seleccionado, es de 0.825 mgN — NH, /L y en el estado estacionario es
de 14.26 mgN — NH} /L, lo cual en ambos casos no representa un valor que tenga efectos
ambientales adversos, ya que aunque la NOM-001-SEMARNAT-2021 no regula esta forma
de nitrogeno de manera separada, si reporta el limite maximo permisible de nitrégeno total
(NT), el cual es la suma de los valores de nitratos, nitritos, nitrogeno orgénico y nitrogeno
amoniacal presentes en el agua. Por lo tanto, las concentraciones en el efluente del filtro se
encuentran por debajo del limite maximo permitido en las descargas de agua en cuerpos
receptores como rios, arroyos, canales o drenes con un valor promedio diario de 30 mg/L
medido como NT, de acuerdo con el valor establecido en la norma oficial mexicana antes

mencionada.

6.10.4. Simulacién del filtro empacado con zeolita y con biopelicula

bajo concentraciones elevadas de oxigeno disuelto

Con la finalidad de conocer el comportamiento del filtro empacado con zeolita y biopelicula
de microorganismos, bajo condiciones donde el oxigeno disuelto no representa un parametro
limitante de la nitrificacién (condiciones ideales), se realiz6 una simulaciéon tomando como
punto de partida una concentracion de OD de 20 mgOs/L, el cual se reporta obtener en en
fotobiorreactores tipo laguna algal de alta tasa (HRAP) utilizando consorcios de microalgas
con bacterias (Franco-Morgado, 2018). El valor de los parametros utilizados en la simulacion

fueron los mismos que se reportan en la tabla 6.4 y en la tabla 6.5, con excepcion de la
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concentracién de OD en el caudal de alimentacién. Los resultados obtenidos en la simulacion

se muestran en la figura 6.16.
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Figura 6.16: Concentracion de oxigeno disuelto, nitritos, nitratos y amonio en la fase
liquida del filtro empacado de zeolita con biopelicula a diferentes tiempos de operacion
y con una concentracion inicial de OD de 20 mg/L.

Como se observa de la figura anterior, el aumento de la concentraciéon de OD en el fluido
mejord la nitrificaciéon con respecto a los resultados obtenidos cuando se utilizd6 una con-
centracion inicial de 10.8 mgO;/L, representado con un incremento en la concentracion de
nitratos con a un valor de 3.2 mgNOs3/L, sin embargo la presencia de nitritos aun es notoria
con un valor de 1.03 mgN O,/ L. Lo anterior puede deberse a que el oxigeno disuelto fue con-
sumido rapidamente hasta valores indetectables, condiciones en las cuales las bacterias del
genero Nitrosmonas 'y Nitrobacter son afectadas mostrando una tasa de crecimiento reducida
cuando se encuentra en concentraciones de OD inferiores a 2mg/L y 4mg/ L respectivamente.
Lo anterior trajo como consecuencia que atn en concentraciones altas de OD no se produzca

una buena nitrificacién.
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Capitulo 7

Conclusiones

B La hipotesis de investigacion se cumplié toda vez que el modelo mateméatico que se
desarroll6 en el presente trabajo permitié predecir el comportamiento del filtro bajo
diferentes condiciones establecidas en el disefio experimental, describiendo la variacion
de la concentracion de N — NH,", N — NO; , N — NO, , DQO y OD a diferentes alturas
de lecho y en la salida del sistema. Ademas, mediante la simulacién del filtro de zeolita
activo biologicamente, se demostré que la concentracion de oxigeno disuelto presente
en el efluente de un fotobiorreactor microalgal puede ser aprovechado como solucién

regenerante y prolongar el tiempo de servicio del filtro.

[ Es posible realizar la regeneracion biolégica de un filtro empacado con zeolita colonizado
con bacterias nitrificantes utilizado en el postratamiento de agua residual domestica
tratada en un proceso anaerobio, mediante el uso de una solucién enriquecida de oxigeno

que simula el efluente de un fotobiorreactor microalgal.

[ El uso de la comunidad bacteriana nitrificante adherido a la zeolita permitié incremen-
tar el tiempo de servicio del filtro en 100 horas al punto de ruptura, y se obtuvo una
remocion de amonio en el estado estacionario de 13.5% en contraste con el filtro sin

microorganismos, el cual alcanzé la condicion de saturacion.

B A pesar de que el sistema conté con la ventaja de contener el oxigeno disuelto en el
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caudal de alimentacion, no fue posible mantener una concentraciéon en un intervalo de
operacion 6ptimo de las NOB, razon por la cual en el efluente del sistema se tuvieron

concentraciones bajas de nitrato y se detectara la presencia de nitritos.

[ La simulacién del escenario donde el filtro activo biolégicamente es alimentado con una
concentracion de materia organica mayor con respecto a la concentracion de amonio,
indica un déficit en la nitrificacion completa, obteniendo una acumulacion de nitritos
sin la presencia de nitratos. Se recomienda firmemente evitar alimentar el filtro con con-
centraciones de DQO mayores a la concentracion de amonio (relacion DQO/N inferior

a 0.5).

 El efluente del filtro empacado con zeolita y con biopelicula de microorganismos puede
ser una opcion factible para la alimentacion de un fotobiorreactor microalgal debido a
su baja concentraciéon de amonio y la presencia del nitrégeno en formas oxidadas como
nitrito y nitrato, de este modo se evitarian pérdidas de amonio en forma de amoniaco

gaseoso debido a un pH alcalino.

104



CAPITULO 8. RECOMENDACIONES Y PERSPECTIVAS poSCRADG S

Capitulo 8

Recomendaciones y perspectivas

[ Realizar la validacion del modelo propuesto mediante pruebas experimentales para la
obtencion de parametros bioldgicos y el desempeno de las dos condiciones del filtro: con

y sin inoculaciéon de microorganismos nitrificantes.

[ Realizar la remocién de carbono organico y solidos presentes en el efluente del tanque
séptico UASB, ya que la presencia de estos compuestos puede danar el desempeno del
filtro de zeolita nitrificante, de acuerdo al resultado de las simulaciones realizadas en la

seccion 6.10.1.

[ Realizar el estudio y simulacién de un sistema semi-lote que trabaje en un modo secuen-
cial, fase de adsorcidon seguida de una fase de regeneracion bioldgica, con retrolavados
intercalados, como una posible propuesta de eliminaciéon de carbono organico y sélidos
remanentes del influente del tanque séptico UASB, asi como evitar el efecto de dilucion
de oxigeno disuelto ocasionado por la mezcla de los dos caudales de alimentacion hacia

el sistema, de acuerdo con los hallazgos reportados por Lahav y Green (2000D).

[ Como mejora del sistema propuesto en la tesis, podria considerarse la posibilidad de
utilizar las bacterias heterotroficas de nitrificacion-desnitrificacion aerébica (HNAD por
sus siglas en inglés), las cuales se caracterizan por tener la habilidad de transformar

el NHo OH, N — NHI7 N —NO; y N — NO; en Ny o N,O mediante nitrificacion
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y desnitrificacion simultanea en presencia de suficiente materia organica y oxigeno, y
lograr un buen rendimiento de eliminacién de nitrégeno. La propuesta surge de los
hallazgos encontrados por Liu et al. (2021) quienes reportaron que en relaciones de
C'/N de 2 o 4 (similares a la relacién que se obtiene en el efluente del tanque séptico
UASB), se presenta una acumulacién de NOj3 (concentracion de aproximadamente 3-5
mg/L) lo cual se asocia a una posible desnitrificacion incompleta como consecuencia
de la falta de una fuente de carbono suficiente, ya que a diferencia del comportamiento
de la relacion de C'//N de 8, se presentd una disminucion de la concentracion de NO3
estableciendo la posibilidad de que las bacterias NADH bajo esta relacion, convirtieron

el NH, directamente a N, en condiciones aerobias sin acumulacion de NO; y NO, .
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Capitulo 9

Anexos

Limitaciones debidas a la pandemia por el virus SARS-CoV-2 (COVID-19):

Como consecuencia de las medidas de sanidad que se tuvieron que tomar en el periodo
de contingencia, la etapa experimental del proyecto se vio fuertemente afectada, modificando
y ajustando los objetivos que se tenian en un comienzo del proyecto. De este modo, una de
las acciones que se tenian previstas realizar, fue el diseno, construccion y operaciéon de los
filtros de zeolita, sin embargo solo se pudo conseguir realizar su diseno y construccion.

El filtro se realizé tomando como base el diseno del reactor reportado por (Lahav y Green,
1998), cuyos autores evaluaron la regeneracion bioldgica en reactores empacados con cha-
basita. El diseno 3D del filtro se elaboré utilizando el software SOLIDWORKS y el plano
generado se utilizo para realizar las perforaciones, cortes y piezas de acrilico. Las dimensiones
de cada una de las partes del filtro se muestran en la figura 9.1. Las dimensiones de las tapas
del reactor y las perforaciones de la placa de acrilico que sirve como base para soportar el
lecho de zeolita se muestran en la figura 9.2 y 9.3 respectivamente.

El material que se utiliz6 para construir los filtros fue acrilico transparente de 4 pulgadas de
didmetro y 3 mm de espesor. En la base del tubo se hicieron 2 perforaciones de 5 mm en
lados opuesto del cilindro y una perforacion de en la parte superior de 1/2 pulgada para el

efluente.
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Figura 9.3: Base tipo coladera para sostener la zeolita dentro del filtro

Para los orificios del influente se pegd con pegamento epoxico y silicon, conectores de pléstico
transparente, los cuales tienen una superficie que facilita la conexién de mangueras. Para el
orificio del efluente, se pegd con pegamento de cpvc una tuerca uniéon y un codo de 1/2”
al cual se le ensambl6 un tubo de cpve de 1/2”. Para colocar las tapas del filtro y evitar
fugas se elaboraron rondanas con material de neopreno y se ajustaron con tornillos de acero
inoxidable, con sus respectivas tuercas inoxidables y rondanas galvanizadas con neopreno.

Para que el filtro se mantuviera estable sobre una superficie plana se le colocaron 4 tornillos
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con una base de goma, tal como se muestran en la siguiente figura 9.4. En total se disenaron
y construyeron 6 filtros, los cuales aunque no pudieron ponerse en operacién en el presente
proyecto, se espera que puedan ser utilizados para poder llevar a cabo la validaciéon del modelo

a nivel experimental en estudios posteriores.

Figura 9.5: 6 filtros experimentales
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