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ASTM American Society for Testing and Materials

A Area de contacto superficial entre la fase liquida y gaseosa
Q. Fraccion hueca que ocupa la dispersion del gas

-b Coeficiente de decaimiento celular de primer orden
BET Brunauer, Emmett y Teller

BTEX Acrénimo de los compuestos quimicos benceno, tolueno, etilbenceno y

xileno

BAF Biological aerated filter

C Concentracion real del oxigeno en el seno del liquido
Cs Concentracién de componentes en el seno del liquido
CLC Capa limite de concentracion

Cir Concentracion de componentes en la superficie del biofilm
CLT™M Capa limite de transferencia de masa

CO Capacidad de oxigenacion

COS Carga organica superficial

Cs Concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en la interface de la pelicula

de liquido

D Coeficientes de difusiébn molecular

DNA Acido desoxirribonucleico

dp Diametro de la burbuja

D/uL Coeficiente de dispersion

D Coeficiente de difusion molecular

Daq Coeficiente de difusién en agua pura

Driim Coeficiente de difusion en la biopelicula

Dt Coeficientes de dispersion turbulenta

DTR Distribucion de tiempos de residencia

Jn Flux de masa perpendicular a la biopelicula

Jz Flux de masa del componente i

K.a Coeficiente de transferencia de oxigeno

Kc Coeficiente de transferencia de masa

Kq Coeficiente de decaimiento celular

Ks Coeficiente de saturacion media

Ko, Coeficiente de saturacion media para el oxigeno

Kr Coeficiente de respiracion celular

Lo Capa efectiva de transferencia

MEB Microscopia electrénica de barrido

NTU Unidad nefelométrica de turbidez

PAH’s Polycyclic aromatic hydrocarbons

PET Tereftalato de polietileno

PVC Policloruro de vinilo

Re NuUmero de Reynolds

RBPFNT Reactor bioldgico de platos fibrosos no tejidos

MBBR Moving Bed Biofilm Reactor|

lac Velocidad global de reaccién

To, rapidez de consumo de oxigeno

Tg rapidez de consumo de sustrato

Ty rapidez de formacién de la biomasa



SST
SSV

Area superficial del soporte
Concentracion de oxigeno disuelto
Concentracion de sustrato

NUmero de Schmidt

Solidos suspendidos totales

Soélidos suspendidos volatiles

Solidos volatiles

Solidos totales

Tiempo de residencia hidraulica
Velocidad convectiva en la direccion z
Volumen de la fase liquida

Velocidad superficial del gas

Velocidad superficial del liquido
Velocidad de deslizamiento de las burbujas
Velocidad de utilizacion de oxigeno
Concentracion de biomasa activa

Células maximas formadas

Rendimiento por la utilizacién del sustrato
Tasa maxima de crecimiento especifico
Viscosidad cinemética del agua
Densidad aparente

Densidad del liquido

Densidad de la fibra

Porosidad de la fibra

Viscosidad del liquido

Velocidad superficial del gas

Tiempo de mezcla

Maxima concentracion del trazador
Concentracion del trazador en la mezcla completa
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RESUMEN

RESUMEN

Una tendencia internacional en el disefio de plantas de tratamiento de aguas residuales, tanto
municipales como industriales, es construirlas cada vez mas compactas y con los menores
requerimientos de energia. Los sistemas de biopelicula han mostrado este tipo de ventajas
técnicas con respecto a los sistemas tradicionales de biomasa en suspension. Sin embargo, este
tipo de sistemas también han presentado algunas desventajas como son el desprendimiento de
la biopelicula de soportes lisos y una limitada transferencia de masa de nutrientes y

contaminantes hacia los microorganismos.

En la presente investigacion se llevd a cabo la evaluacion de un reactor biologico de flujo
ascendente con biomasa adherida en platos de un material plastico fibroso no tejido utilizando
fenol como contaminante modelo. El soporte que se utilizd en este sistema permite acumular
hasta 60% de biomasa activa en su porosidad, la cual llega a ser de 250 mg SST/cm?. Al estar
las células dentro de los poros del soporte se tiene una proteccion a los esfuerzos cortantes que
son provocados por los flujos de aire y agua dentro del reactor, esto representa una ventaja
técnica con respecto a los soportes lisos, ya que se puede incrementar la velocidad superficial
del aire la cual genera una agitacion mas vigorosa que disminuye la capa de transferencia sin
que se lleve a cabo un desprendimiento de la biomasa con un consecuente aumento de la rapidez

de reaccion.

En este proyecto de investigacion se determind la influencia que tiene la velocidad de aireacion
en la agitacion del sistema, en la transferencia de masa, en el desprendimiento de la biopelicula

y en la rapidez de reaccion.

El sistema bioldgico de lecho fijo propuesto es innovador debido a que los microorganismos se
encuentran soportados por un material no tejido de poliéster, con el disefio en platos horizontales,
se mejora el mezclado al direccionar el flujo de aire y liquido en zig zag dentro del reactor, al
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RESUMEN

mejorar el mezclado, se aumenta la transferencia de masa en la interface liquido biopelicula esto
se consigue al disminuir la capa limite sobre la biopelicula. Al mejorar el mezclado también se
favorece la transferencia del oxigeno del seno de gas hacia el liquido; esto permite mantener
condiciones aerobias en la biopelicula manteniéndola completamente activa. Con la fijacion de
los microorganismos en soportes porosos se busca proteger a la biomasa de los efectos de corte

debido al flujo de aire y asi aumentar la velocidad de reaccion en la biopelicula.

Con fines comparativos, se tomé como referencia un reactor biolégico de lecho mévil (MBBR por
sus siglas en inglés de Moving Bed Biofilm Reactor) debido a que son sistemas de pelicula fija
muy estudiados, en los cuales los soportes se colonizan de forma considerable (de 0.004 g SV/g
a 0.8 g SV/g de soporte), ademas de que presentan aceptables tasas de reacciéon (5 a 20 g DBO
m? d) (Water Environment Federation, 2011) debido a que los empagues se encuentran en una

agitacion constante.

Este trabajo pretende ser el punto de partida de un desarrollo tecnoldgico que se utilice para el
tratamiento de aguas residuales de una forma practica y novedosa, contribuyendo a resolver los

problemas que se presentan en los sistemas de biopelicula convencionales

12
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ABSTRACT

Currently, the international trend on designing municipal and industrial wastewater treatment
technology involves the construction of compact and low energy-consuming systems. According
to scientific research, biofilm systems have the advantages of compactness and low energy
consumption over other approaches. However, biofilm systems also have disadvantages, such as
operational problems due to slow mass transfer of contaminants and nutrients to it. Moreover,
when biofilm reactors have treated high organic loadings, they have presented a limitation in

oxygen transfer.

The aim of this work was to evaluate the effect of aeration rate (Ug) on the performance of a novel
nonwoven flat plate bioreactor. One of the most active research areas regarding biofilm aerobic
biological systems is the analysis of the biomass supported on nonwoven materials. These
materials are porous fabrics and they are composed of a random array of polymeric fibers or
filaments in a tridimensional structure in several layers. More frequently used polymers for biofilm
systems are polyester (PET), polypropylene, polyethylene and nylon. In addition, these polymeric
fibers can be used in several arrays allowing for the design of novel bioreactors, sponge cubes
being one of the most preferred immobilization systems. However, other unexplored
configurations such as zig-zag flow paths can be considered. The principal advantages of these
materials are that they provide a high specific surface area for cell attachment (about 250 mg
SST/cm?), high and constant surface-to-volume ratio, high mechanical strength, high permeability,
low cost and lower mass transfer resistance compared to micro-carrier particles. The nonwoven
fibrous support immobilized the biofilm in a fashion similar to traditional supports; in addition, it

protected the cells of shear stress from the aeration rates.

The novel details of the present fixed biofilm bioreactor are a horizontal zig-zag air-water flow

through it, a relatively reduced air flow cross section, microorganisms attached to a nonwoven

13



RESUMEN

fibrous support and a relatively high separation between fiber dishes. As a result of these design
improvements, aeration rate, liquid agitation, contaminant removal rate and mass transfer
coefficients were increased. Thus, the effects of aeration rate (Ug) on hydrodynamics, mass
transfer, and biological degradation were evaluated to obtain the necessary data to describe the

operation of this type of bioreactor.

The results showed that, Increases in Ug, ranging from 0.080 to 0.129 m/s, resulted in increases
on the apparent substrate consumption rate (8.38 to 11.86 mg/L h) and decreases in mixing time
(from 13 to 7 min), thereby positively affecting the oxygen (k;a) and external (kc) mass transfer.
Biofilm detachment was less than 1% despite the fact that shear stress value was 1.12 Pa at the
highest airflow rate. The system could treat a superficial organic loading from 13.54 up to 50 g

phenol/m2 d with almost 100% phenol removal.

Finally the biological reactor was compared with Moving Bed Biofilm Reactor (MBBR)this
technology is the most used in wastewater treatment because, it can accumulated 0.004 g SV/g
to 0.8 g SV/g in the substratum and this technology treat from 5 to 20 g DBO m2 d) (Water

Environment Federation, 2011).

This work pretends to be the starting point of a technological development which can be used to
treat wastewater in a practical and novel way, helping to solve the problems that have arisen in

conventional biofilm systems
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CAPITULO 1 INTRODUCCION

INTRODUCCION

Una clasificacion general de los sistemas de tratamiento de aguas residuales incluye los reactores
de biomasa suspendida y los de biomasa fija. Estos ultimos tienen diversas ventajas con respecto
a los sistemas en suspension (Muhamad, et al., 2015; Adav, et al., 2008), dentro de las cuales se
puede destacar: una mayor acumulacion de biomasa por metro cubico de reactor, mayor
capacidad de tratamiento de la carga organica de contaminante en un menor volumen, tolerancia
a fluctuaciones de contaminantes téxicos, ademas, previene el lavado de células en procesos en
continuo (Gémez-De Jesus, et al., 2009; Water Environment Federation, 2011). Las desventajas
principales de estos sistemas son el crecimiento excesivo de la biomasa (colmatacion del lecho),
la complicada limpieza de los sistemas de aireacion, el desprendimiento de la biomasa del
soporte, la deficiente transferencia de oxigeno del aire al seno del liquido, asi como una lenta
transferencia de masa de los contaminantes y del oxigeno hacia la biopelicula (Gémez-De Jesus,
et al., 2009; Water Environment Federation, 2011). En la literatura cientifica se ha reportado una
gran variedad de soportes para formar la biopelicula como son: piedras de rio y volcanicas, piedra
pomez, pequefias piezas de madera, carbdn activado, plasticos de todos tipos y formas, textiles,
esponjas de poliuretano esponjas de Luffa, por mencionar los soportes principales (Water

Environment Federation, 2011).

Una de las lineas actuales de investigacion sobre sistemas biolégicos aerobios de flujo
ascendente es la que se refiere al estudio de los procesos de biomasa fija en soportes fibrosos
no tejidos (non-woven) que se encuentran totalmente sumergidos en el liquido (Jajuee, et al.,
2007). Estos materiales se encuentran formados de varias capas superpuestas de pequefios
filamentos unidos entre si, formando una estructura tridimensional de hasta 98% de porosidad
(Hutten, 2007). Los polimeros mas comunes que conforman los materiales no tejidos son:
poliéster, polipropileno, poliamida (Nylon), poliacrilonitrila (acrilico), polietileno, policarbonato,
PET (Tereftalato de polietileno) (Hutten, 2007). Las principales ventajas de estos soportes son:
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alta area superficial para el crecimiento de la biopelicula, relacion constante volumen-superficie,
alta porosidad, buena resistencia mecanica del material, adecuada permeabilidad, bajo costo y
baja resistencia a la transferencia de masa comparada con soportes micro porosos (Kilonzo, et

al., 2010).

En los reactores de biopelicula que utilizan soportes no tejidos, los microorganismos se adhieren
a materiales inertes hidrofébicos de alta porosidad formando una matriz biol6gicamente activa
(Jajuee, et al., 2007). Después de varios dias de operacion, si no hay limitacion por sustrato y
oxigeno disuelto, se obtiene una gran acumulacién de microorganismos en la porosidad formada
entre las fibras. Cuando hay una gran acumulaciéon de microorganismos en los soportes porosos
se puede acelerar el proceso de degradacién de los contaminantes, se ha encontrado que la
concentracion de microorganismos en los sistemas de biomasa inmovilizada en esponjas porosas
de poliuretano (1.37gviomasa/Jsoporte) ha sido incluso 40 veces mayor que en un sistema de lodos
activados convencional (Guo, et al., 2010). Dado estas caracteristicas de los reactores de
biomasa fija sobre soportes no tejidos es de particular importancia el estudio de los procesos que
ocurren en el reactor y particularmente en la fibra para determinar cual de ellos tiene una mayor

influencia en la velocidad de degradacion del contaminante.
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JUSTIFICACION

De acuerdo con la literatura cientifica, los sistemas bioldgicos de biopelicula presentan ventajas
interesantes con respecto a los sistemas de biomasa en suspension (Muhamad, et al., 2015). Sin
embargo, cuando estos reactores tratan altas cargas orgénicas se tienen limitaciones en la
transferencia de oxigeno, el incremento del flujo de aire para aumentar el coeficiente de
transferencia de oxigeno (K;a) no es recomendable ya que ocasiona un desprendimiento de la

biopelicula debido a los efectos de corte del flujo de aire (Paul , et al., 2012).

Los soportes no tejidos brindan la proteccion necesaria a los microorganismos para evitar su
desprendimiento, por lo que es posible operar a mayores flujos de aire. Con altas velocidades de
aire dentro del reactor, hay un incremento en el coeficiente de transferencia de oxigeno, como se
encuentra reportado por Najafpour (2007). Ademas existen estudios que demuestran que los
incrementos del flujo de aire y del liquido (velocidad superficial) en sistemas de biopelicula tienen
un efecto positivo en la rapidez de remocion del contaminante (Melo & Vieira M., 1999; Gonzélez-
Brambila & Lépez-lsunza, 2008; Khoshfetrat, et al., 2011) esto se debe principalmente a la
disminucién de la capa limite que se forma entre el seno del liquido y la superficie de la biopelicula
por lo cual mejora la penetracion de los contaminantes y nutrientes en la biopelicula (Melo &
Vieira M., 1999). Otras investigaciones han minimizado el efecto del flujo de aire en los reactores
biolégicos e incluso algunos han asegurado que sélo tiene un pequefio efecto en la remocion de
la materia organica (Feng, et al., 2012). Por otra parte, otros autores mencionan que el flujo de
aire esta asociado con la turbulencia en el sistema lo que provoca un aumento en la penetracion
de los contaminantes y por lo tanto un aumento en la actividad global de la biopelicula y por
consecuencia un aumento en la rapidez de reaccion (Valdivia-Soto, 2005; Gémez-De Jesus, et
al., 2009). Muchos autores recomiendan que en los sistemas de BAF (por sus siglas en inglés
biological aerated filter (BAF)), la concentracion de oxigeno disuelto sea mayor de 6 mg/L para
favorecer un gradiente de concentracion en la biopelicula y mejorar la rapidez de reaccion (Water
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Environment Federation, 2011). Por otro lado, Gonzalez-Brambila y Lopez-lsunza (2008)
demostraron en un sistema de biopelicula (membrana permeable) que cuando se aumenta la
velocidad superficial del liquido se disminuye la capa de transferencia de masa externa y se
mejora la difusién en la biopelicula; en sus experimentos no se pudo aumentar la velocidad
superficial del liquido por encima de 0.0107 m/s ya que los esfuerzos cortantes del flujo del liquido
desprendian la biopelicula del soporte. Por otro lado, en los ultimos afos, los sistemas de
biopelicula inmovilizada han sido cada vez mas utilizado para el tratamiento de aguas residuales,
logrando alto rendimiento y estabilidad debido a su capacidad de mantener un alto tiempo de
retencién celular (TRC) incluso cuando se opera a bajo tiempo de residencia hidraulica (Borghei,

et al., 2007).

En la literatura cientifica hasta ahora consultada, relacionada con reactores aerobios de
biopelicula, se ha encontrado escasa informacion sobre la relacion entre la velocidad superficial
del aire suministrado y los efectos ocasionados en la acumulaciéon de los microorganismos en
soportes fibrosos no tejidos y con los procesos de transferencia de masa que conllevan a la
posterior degradacion de los contaminantes presentes en el agua por parte de los
microorganismos. En los trabajos encontrados, el flujo de aire suministrado a los sistemas se fija
a un valor suficiente para asegurar la presencia de oxigeno disuelto para que los microorganismos
puedan realizar su metabolismo, pero no se estudia el efecto que dicho flujo de aire pueda tener
sobre la agitacién del sistema y sobre la capa de transferencia de masa. En la mayoria de los
casos, el flujo de aire se limita a un valor tal que no provoque el desprendimiento de la biopelicula
y no se evalla realmente cual es el efecto de la velocidad superficial del flujo de aire sobre el

funcionamiento global del proceso.

En este estudio se muestran los efectos que tiene la velocidad superficial del flujo del aire en los
coeficientes de transferencia de masa del gas hacia el liquido, asi como del liquido al sélido;

ademas se determing el efecto de la velocidad de aireacion sobre la rapidez de reaccion en el

19



CAPITULO 1 INTRODUCCION

reactor biologico de platos fibrosos no tejidos (RBPFNT), también se evalla si la configuracion

del reactor presenta ventajas con respecto a tecnologias existentes.

HIPOTESIS Y OBJETIVOS

Para esta investigacion se planteo la siguiente hipotesis

Hipotesis

Si se utiliza como soporte bioldgico un material plastico altamente poroso, como las fibras no
tejidas, en un reactor de flujo ascendente, se podran utilizar velocidades superficiales de aire
mayores sin que se tenga un significativo desprendimiento de la biopelicula, favoreciéndose
entonces una mayor transferencia de masa, tanto de sustrato como de oxigeno, hacia la

biopelicula y por lo tanto se podrd aumentar la rapidez de reaccion en la degradacion del sustrato.

Objetivo general

Evaluar en reactores de biopelicula fija la influencia de la velocidad superficial de aire sobre los
coeficientes de transferencia de masa, el desprendimiento de la biopelicula y la rapidez de

biodegradacién de fenol utilizando un soporte altamente poroso.

20



CAPITULO 1 INTRODUCCION

Objetivos particulares

1. Estimar los coeficientes cinéticos de la degradacién de fenol utilizando microorganismos
adaptados en suspension.

2. Determinar la hidrodinamica del reactor bioldégico de platos fibrosos no tejidos
considerando diferentes velocidades de aireacion.

3. Analizar el efecto sobre la transferencia de oxigeno en los reactores biologicos a
diferentes velocidades de aireacion.

4. Establecer el efecto en la transferencia de masa externa, en la rapidez de reaccion y en
la degradacion de fenol en el reactor biologico de platos fibrosos a diferentes velocidades
de aireacion.

5. Cuantificar el desprendimiento de la biomasa del soporte poroso no tejido tomando en
cuenta diferentes esfuerzos cortantes.

6. Comprobar la tecnologia que presenta mejores remociones de cargas organicas

superficiales empleando dos reactores biolégicos de biomasa inmovilizada.
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ANTECEDENTES

Sistemas bioldgicos de biopelicula

La biodegradacion es un proceso, en el cual los microorganismos tienen la capacidad de utilizar
parcial 0o completamente compuestos organicos, como fuente de carbono y energia,
degradandolos hasta diéxido de carbono (C0,) y agua (H,0) logrando la mineralizacion. Lo
anterior implica una alteracion estructural de la molécula y la formacién de intermediarios
metabdlicos que pueden servir de elementos estructurales de la célula o de combustible al

oxidarse (Mara & Horan, 2003).

Una biopelicula puede ser definida como un agregado de microorganismos que asemejan una
capa fija en una superficie sélida y es usualmente idealizada como si estuviera compuesta de una
matriz homogénea de células y de polimero extracelular que enlaza a éstas en la superficie

(Aguilera, et al., 2008; Characklis & Marshall, 1990; Evans, 2000; Kim, et al., 2006).

Cualquier superficie en contacto con un medio nutriente que contenga microorganismos,
desarrolla una capa biol6gicamente activa donde los microorganismos crecen y van haciendo que
la biopelicula tenga un mayor espesor. Cuando la capa de agua residual fluye sobre el medio de
empaque cubierto de la biopelicula, el oxigeno y los otros nutrientes se consumen segun se
difundan dentro de la biopelicula, desde la interfase entre la biopelicula y el liquido adyacente.

(Stewart, 2003).

Aunque la composicion de la biopelicula es variable en funcion del sistema en estudio, en general,
el componente mayoritario de la biopelicula es agua, que puede representar hasta un 97% del
contenido total de su masa. Ademas de agua y de las células bacterianas, la matriz de la

biopelicula es un complejo formado principalmente por exopolisacaridos (Sutherland, 2001). En

23



CAPITULO 2 ANTECEDENTES

menor cantidad se encuentran otras macromoléculas como proteinas, DNA y productos diversos

procedentes de la lisis de las bacterias (Branda, et al., 2005).

Estudios realizados, utilizando microscopia confocal han demostrado que la arquitectura de la
matriz de la biopelicula no es sélida y presenta canales que permiten el flujo de agua, nutrientes
y oxigeno incluso hasta las zonas mas profundas (Lawrence, et al., 1994). La existencia de estos
canales no evita que dentro de la biopelicula se encuentren diferentes ambientes en los que la
concentracion de nutrientes, pH y oxigeno es diferente. Lo que hace que la heterogeneidad sobre
el estado fisiologico en el que se encuentra la bacteria dentro de la biopelicula sea diferente

(Kuehn, et al., 1998).

La diversa naturaleza de las biopeliculas y su alta gama de aplicaciones han dado lugar al
desarrollo de diferentes configuraciones de reactores, los diferentes disefios se basan
principalmente, en la naturaleza de la reaccion catalitica, productividad del reactor, acumulacion

de microorganismos, estabilidad del proceso y los requerimientos de aireacion.

Las principales tecnologias de biopelicula para el tratamiento de aguas residuales se pueden

resumir en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Diferentes tecnologias de biopelicula para el tratamiento de aguas residuales
(Eberl, et al., 2006; Water Environment Federation, 2011)

Categoria Tecnologia Observaciones

Elfiltro percolador fue desarrollado a principios de los afios 1890°s,
las modificaciones que esta tecnologia ha sufrido a lo largo del
Filtro percolador | tiempo han sido principalmente en el material de soporte para fijar
los microorganismos que van desde piezas de madera hasta
soportes plasticos con diferentes areas superficiales

Esta tecnologia fue desarrollada a principios de los afios 90 se ha
trabajado con la configuracion de flujo ascendente y descendente
en flujo ascendente no provoca una colmatacién del lecho y el

Soportes fijos

Filtros biolbgicos

aireados . .
crecimiento de la biomasa es controlado con retrolavados en el
soporte
Soportes Bio-discos Los primeros biodiscos fueron desarrollados en 1974, el primer
moviles material de soporte fue discos de madera, la evolucidon en esta
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Categoria

Tecnologia

Observaciones

tecnologia ha sido hacia usar materiales plasticos y aumentar el
volumen inundado del disco, (ltimamente se han utilizado
biodiscos con una gran fraccion hueca que aumenta el area
disponible para formar la biopelicula.

MBBR

30 afios atras se cre0 esta tecnologia que combina la tecnologia
de biomasa en suspension con la tecnologia de biopelicula, se han
utilizado desde soportes comerciales Kaldness hasta cubos de
poliuretano, es la tecnologia mas novedosa con la que se cuenta
actualmente en el ambito de sistemas de biopelicula.

En la literatura cientifica se pueden encontrar tecnologias emergentes, que pueden ser

clasificadas dentro de estas dos categorias 0 una mezcla entre ellas (Water Environment

Federation, 2011; Environmental Protection Agency (EPA), 2008; Artiga, et al., 2005).

Soporte en los sistemas de biopelicula

Por lo que se puede observar en los sistemas de biopelicula, el soporte, es el elemento clave del

proceso ya que es en éste donde se acumulan los microorganismos que realizan la degradacion

del contaminante, por lo que es de vital importancia hacer una revisién del soporte a utilizar.

En la literatura cientifica se ha reportado una gran variedad de soportes para formar la biopelicula

como son: piedras de rio y volcanicas, piedra pémez, pequefias piezas de madera, carbén

activado, plasticos de todos tipos y formas, textiles, esponjas de poliuretano esponjas de Luffa,

por mencionar los soportes principales (Water Environment Federation, 2011).

Ahora bien, los soportes utilizados en los sistemas de biopelicula convencional deben de cubrir

algunas caracteristicas importantes para favorecer la adherencia de los microorganismos, estas

se resumen en la Tabla 2.2.
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Tabla 2.2. Caracteristicas del soporte para una mejor adhesion (Valdivia-Soto, 2005)

Pardmetro Caracteristica

Debe ser positiva debido a la carga negativa
de los microorganismos sea afin.

Esta debe ser baja, para que atraiga
Afinidad por el agua eficazmente a  los microorganismos
formadores de biopeliculas.

Los poros deben de ser profundos, debido a
gue gracias a ellos los microorganismos

Carga electrostatica del soporte

Porosidad entran a éstos dandole mayor estabilidad a la
biopelicula.
El soporte no debe interactuar con el
Estabilidad compuesto que se quiera tratar ni con los

microorganismos presentes.

Por otro lado, una de las lineas actuales de investigacion sobre sistemas biolégicos aerobios de
flujo ascendente es la que se refiere al estudio de los procesos de biomasa fija en soportes no

tejidos (non-woven) que se encuentran totalmente sumergidos en el liquido (Jajuee, et al., 2007).

Un material no tejido es “una estructura textil tridimensional, producido por la unién o entrelazados
de fibras, 0 ambos; esta union es llevada a cabo por medios mecanicos, quimicos o térmicos y
sus combinaciones” (American Society for Testing and Materials (ASTM)). El primer paso en el
proceso de fabricacion del no tejido es la formacion de la manta (web forming), que es la
estructura aun no consolidada, esta formada por una o mas capas de velos de fibras o filamentos.
El didmetro de las fibras que lo conforman es de 1 a 200 um, éste le dard la caracteristica de
rigidez mientras mas delgada sea la fibra mas flexible sera el material. (Hutten, 2007; Russell,

2007)

Después de la formacién de la manta es necesario realizar la consolidacién (union de las fibras o
filamentos), el no tejido se encuentra formado de varias capas superpuestas unidas entre si por
algun método quimico térmico o mecéanico, formando una estructura tridimensional de hasta 99%

de porosidad. Los materiales mas comunes que conforman los no tejidos son: poliéster,
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polipropileno, poliamida (Nylon), poliacrilonitrila (acrilico), polietileno, policarbonato, PET

(Tereftalato de polietileno). (Hutten, 2007)

Los estudios realizados para utilizar materiales parecidos como soporte de una biopelicula
empezaron hace poco mas de 18 afios (Jajuee, et al., 2007; Chen, et al., 2009; Ozbek & Gayik,
2001). Este tipo de soportes presentan una gran area superficial comparado con los soportes
convencionales para el tratamiento de aguas residuales, esto se debe principalmente a que los
filamentos que conforman este material son de apenas de unas cuantas micras (20 um) y que la
malla que forman se encuentra de una forma tridimensional, por lo cual las células se encuentran
depositadas dentro de la porosidad del material y sobre éste, otro aspecto importante para
considerarlo como soporte de biopelicula es que el tipo de material del que estan hechos los
materiales de los no tejidos tienen una media-alta hidrofobicidad por lo cual la adherencia de los
microorganismos en el material es mas fuerte. Los estudios que han utilizado este material como
soporte se enfocaron principalmente en determinar la hidrodinAmica en los reactores, los
coeficientes de transferencia de masa k;a y la degradacion biolégica de substancias téxicas

especificas. En la Tabla 2.3 se muestran los diferentes estudios que han utilizado este tipo de

soporte.
Tabla 2.3. Reportes del uso de materiales no tejidos utilizados como soportes de biopeliculas.
Vol . .
. otumen Tipo de TRH | Solucion de .
Referencias del reactor . - Comentarios
L) soporte (h) | alimentacién
Estudio de la biodegradacion
Placa de Xileno ?rz:js?eareziiaBEEex,o;AZnso yege uli
Jajuee, et al. fibra no 100 mg/L S . g L
10 ) 4 reactor biolégico Airlift, utilizando un
(2007) tejida de Naftaleno 3 L
e soporte no tejido de poliéster, el
poliéster 30 mg/L P g
régimen hidraulico es de un tanque
totalmente mezclado
Fibra Comparacion de un reactor biologico
Chen, et al. 10 flexible no 5 en suspensidon y un reactor de
(2009) tejida de biopelicula en una fibra flexible (no
rayon
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Referencias

Volumen
del reactor

(L)

Tipo de
soporte

TRH
(h)

Solucién de
alimentacion

Comentarios

tejido), el régimen hidraulico es de
un reactor totalmente mezclado

Ozbek &
Gayik (2001)

Fibra
Scotch-
Brite

Estudio de la transferencia de
oxigeno en un reactor de biopelicula
en un reactor con fibras no tejidas
suspendidas, se determiné que el
fluyp de aire (0.1-1 L/min) es
suficiente para mantenerlo
suspendido, la viscosidad y Ila
agitacion tiene un efecto directo en

el coeficiente de transferencia K a.

La informacion presentada en estos estudios es valiosa en el sentido que aporta datos
interesantes de los materiales no tejidos; sin embargo, se puede observar que la mayoria de los
trabajos se enfocan a describir los fendmenos de una manera aislada, los estudios se han dirigido
principalmente al estudio de la degradacién de contaminantes especificos dejando de lado
cuestiones como la hidrodinamica, la transferencia de contaminantes y oxigeno asi también los
efectos de desprendimiento de la biopelicula debido a los efectos de corte en este tipo de
soportes. Por lo cual es de vital importancia el estudio global de los fenbmenos que se llevan a

cabo en los reactores que ocupan este tipo de soportes.

Procesos que ocurren en una biopelicula

El estudio de reactores de biopelicula involucra el estudio de los fenbmenos fisicos, quimicos y
biol6gicos que ocurren durante la biodegradacion de la materia organica, dos tipos de procesos
universales ocurren en un sistema de biopelicula: la transformacién (ej. consumo de sustrato) y
el transporte (ej. difusion y transferencia de masa), estos estan estrechamente relacionados con
la utilizacion del sustrato dentro de la biopelicula. El transporte convectivo provee a la biopelicula
de sustrato y nutrientes necesarios para su utilizacion. La reaccion biologica del sustrato y la
difusion crean gradientes de concentracion dentro del soporte (Eberl, et al., 2006). En términos

matematicos, estas son condiciones limite para la ecuacion de balance de masa en cada
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componente. La herramienta para calcular los impactos de todo el proceso es el balance de masa

gue es el fundamento para modelar los procesos que ocurren en una biopelicula.

Para cualquier componente, posicion y tiempo, un balance de masa general seria: (Ecuacién 2.1)

rac = )i T transferencia + )i r transporte + ).} r transforamacién (2.1.)

Proceso de transformacion biolégica

Los procesos de transformacion que ocurren en la biopelicula, son principalmente de tipo
bioquimico en las cuales se produce o se consume uno 0 mas componentes. Para modelar la
transformacion que ocurre dentro del sistema de biopelicula se tiene que tomar en cuenta varios
procesos que ocurren dentro del reactor bioldgico y que son de interés como el crecimiento de
heterétrofos que no es otra cosa que el aumento de las células en la biopelicula debido al
consumo de sustrato en el reactor biologico, este proceso se puede ver limitado por el sustrato y
por el oxigeno, Otro proceso importante es el decaimiento o consumo enddgeno que es la
cantidad de bacterias que se encuentran en el proceso de lisis. La ecuacién para la rapidez de
formacion de la biomasa (ry) y el consumo enddgeno de las células quedaria de la siguiente

forma, cuando se ocupa la ecuacion de Monod con doble sustrato limitante (ecuacion 2.2).

(2.2)

So
=Y 2 Xy —kyX
L'¢ s”masz+SK02 +SOZ H d2*H

Donde Y es el rendimiento celular por la utilizacién del sustrato, pu,,,x tasa maxima de crecimiento
especifico, S Concentracion de sustrato, Sy, concentracion de oxigeno disuelto, K, Coeficiente de
saturacion media para el sustrato, K,, Coeficiente de saturacion media para el oxigeno, Xy

Concentracion de biomasa y kyes el coeficiente de decaimiento celular
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Mientras que para la rapidez de consumo de sustrato (rs) y del oxigeno (rp,) (ecuaciones 2.3y

2.4)
1 S So, (2.3)
. X
Ts = Tylma K Y SKe, + 50, ¥
1-Y) S So, (2.4)
- X
To, Y MK +SKo, +So, "

Biodegradacién de fenol

En el caso particular de esta investigacion se trabajoé con fenol como contaminante modelo para
tener el conocimiento de como se lleva a cabo la degradacién de este compuesto cuando se

trabaja con microorganismos aerobios.

El fenol se puede considerar como contaminante modelo debido a que la investigacion sobre la
biodegradacién de esta molécula es muy extensa, se conocen perfectamente las diferentes rutas
de degradacion biolégica (Barrios-Martinez, et al., 2006; Rodriguez & Torres, 2001), su
descomposicion abidticamente (Pan, et al., 2009). Las metodologias para determinarlo
analiticamente son variadas y confiables (Poznyak, et al., 2006; Santos, et al., 2002; Singh, et al.,
2009). Ademas el fenol es considerado como un contaminante prioritario, debido a su alta
toxicidad es considerado cancerigeno, mutagénico y teratogénico (Agency for Toxic Substances
and Disease Registry (ATSDR) , 2008) (Enviromental Protection Agency (EPA)., 2000), El fenol
causa irritacion en la piel, y afectan la vida acuatica cuando el contenido de fenol en los efluentes

es mayor o igual a 1 pg/L (Barrios-Martinez, et al., 2006).

La degradacion del fenol a nivel biético, es principalmente por organismos capaces de utilizar

este compuesto como fuente de carbono y energia. Las bacterias pueden llevar a cabo el proceso
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de biodegradacion del fenol, en especial las Gram positivas, siendo el género de las
Pseudomonas sp. el mas reportado con esta caracteristica (EI-Naas, et al., 2009). Otros géneros
de bacterias Gram negativas han sido reportados para la degradacion del fenol, entre las que se
encuentra Agrobacterium, Klebsiella, entre otros. No obstante las bacterias Gram positivas
también tienen la capacidad de degradar este compuesto, como por ejemplo el género
Rhodococcus. Sin embargo, independientemente del tipo de bacteria, éstas poseen gran
actividad de monoxigenasas y dioxigenasas que permiten degradar este compuesto. (Schlegel,

1997).

Degradacion de fenol por microorganismos via aerobia

La biodegradacion de una molécula de fenol por via aerobia sigue dos pasos: la activacién del
anillo y rompimiento del anillo (Barrios-Martinez, et al., 2006; Schlegel, 1997) La activacion
involucra la incorporacién de oxigeno molecular al anillo, esto es, la dihidroxilacion del nacleo
aromatico. Este paso es llevado a cabo por enzimas conocidas como oxigenasas. Las
monoxigenasas, caracteristicas de hongos y otras eucariotas, catalizan la incorporacién de un
solo &tomo de oxigeno para formar un epdxido que puede hidratarse para dar un transdihidrodiol.
Las dioxigenasas, caracteristicas de las bacterias, catalizan la incorporacion de dos atomos de
oxigeno molecular en un solo paso para formar un dihidrodiol. Los hidrodioles después se oxidan
a derivados dihidroxilados, como los catecoles, que son los precursores del rompimiento del

anillo.

En la escision del anillo aromatico del fenol, existen dos mecanismos que dependen de la posiciéon
de los grupos fenilo. El primer mecanismo, es la escision orto o ruta del B-cetoadipato, la cual
sucede en los carbonos que tienen el grupo OH (intradiol) en la posicion 1-2 en el catecol y 3-4,
en el acido protocatéquico. Se producen diferentes reacciones oxigendlicas, tanto para el catecol

como para el &acido protocatéquico, hasta obtener un intermediario comdn llamado y-
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cetodipatoenol- lactona, que se transforma a B-cetoadipato. Finalmente, éste genera como

productos succionato y acetil CoA, que entran al ciclo de los acidos tricarboxilicos (Figura 2.1)

(Barrios-Martinez, et al., 2006).
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Figura 2.1. Vias metabdlicas para la degradacion del fenol (Barrios-Martinez, et al., 2006)).

El segundo mecanismo es la escisiébn meta, dicha ruptura se lleva a cabo en C portador del OH
y el carbono adyacente (extradiol) para el catecol, la ruptura se realiza en los carbonos 2-3,
mientras que para el acido en los carbonos 4-5 (Schlegel, 1997)). En esta ruta el catecol y el
acido protocatéquico, se desarrollan de manera independiente y no convergen en ningun

intermediario. Los productos de este tipo de escision meta son el acetaldehido y el piruvato,
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donde el ultimo compuesto es un precursor clave en ciclo de los &cidos tricarboxilicos. (Figura
2.1) El intermediario mas frecuente en la degradacion de fenol es el catecol, el cual sufre
reacciones de dihidroxilacién generando la apertura del anillo aromético, permitiendo de esta

manera que sea degradado por alguno de los dos mecanismos mencionados con anterioridad.

Degradacion de fenol por microorganismos via anaerobia

Es un proceso menos frecuente y mucho mas lento que el aerobio (Pishgar, et al., 2011), en
donde los hidrocarburos sirven como donadores de electrones bajo distintos mecanismos como:
hidroxilacién, carboxilacion y condensacion. Los microorganismos capaces de catalizar estas
reacciones requieren aceptores de electrones diferentes al O, los mas utilizados son el nitrato,

sulfato, el ion férrico y el CO,, entre otros (Basha, et al., 2010).

Se han reportado dos posibles rutas de degradacion de fenol en condiciones anaerobias, en la
primera ruta el fenol se convierte por carboxilacion a benzoato después se desaromatiza para
formar ciclohexanocarboxilato que se corta adicionalmente para formar heptanoato el cual se
degrada para formar valerato y propianato y acetato los cuales se degradan a acetato. Esta via
es apoyada por la presencia de enzimas que realizan carboxilacién, reacciones de
descarboxilacion y deshidroxilacion durante degradacion anaerobia del fenol, la otra via de
degradacion del fenol es la reduccién en presencia de nitrato de ciclohexanona a n-caproato, que
es posteriormente es sometido b-oxidacion para formar acidos grasos volatiles (Fang, et al.,

2006).

Inhibicién de los microorganismos al fenol

Cuando se estd haciendo un analisis donde se involucra una reaccién bioquimica y un
contaminante téxico como el fenol se debe de tener mucho cuidado que los valores de los

coeficientes sean intrinsecos a la reaccion y no se encuentren inhibidos por el contaminante. Se
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han utilizado una gran variedad de modelos cinéticos de inhibicion para describir el crecimiento
microbiano cuando se utiliza fenol como contaminante, el modelo de Haldane ha sido el mas
utilizado en la literatura cientifica (Agarry, et al., 2008 ; Katoh & Yoshida, 2009). Sin embargo, es
dificil utilizar este modelo cuando no se sabe precisamente que es lo que esta ocasionando la
inhibicién en el sistema, este modelo s6lo toma en cuenta el contaminante, pero deja de lado
cuestiones como el déficit de oxigeno, el pH y la temperatura, que también pueden ocasionar un
efecto parecido en la curva de degradacién del contaminante. Por lo cual es de vital importancia
determinar los coeficientes cinéticos en condiciones controladas para eliminar al maximo los

efectos de estas variables en la curva de degradacion del contaminante.

Los coeficientes de las ecuaciones cinéticas se determinan en pruebas experimentales en
reactores discontinuos ya que éstos son coeficientes intrinsecos del proceso de degradacion
(Agarry, et al., 2008 ), se debe de tener una temperatura controlada durante el proceso, un pH
ajustado preferentemente cercano a 7, un valor de oxigeno disuelto mayor a 6 mgO2/L, una

agitacion constante que permita una mezcla homogénea en el reactor.

Debido a que el tamafio del fléculo es de apenas 150 micras se puede considerar que los efectos
de la transferencia de masa entre el liquido y la biopelicula seran despreciables. Existen varias
metodologias para determinar los coeficientes la méas utilizada es determinar la disminucion de
sustrato con respecto al tiempo para determinar dichas constantes mediante la linealizacion de la
ecuacion de Michaelis-Menten o diagrama de Lineweaver-Burk (Schlegel, 1997; Mandigan, et al.,
2004; Voet, et al., 2007). El crecimiento celular de los microorganismos se puede obtener

mediante el modelo de Monod (Moser, 1988) (Tchobanoglous & Stensel, 1991).

Una vez evaluado la cinética del proceso biolégico es necesario determinar los parametros fisicos

gue pudieran intervenir en la degradacion del contaminante en un sistema de biopelicula.

Evaluacién del régimen de flujo
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El estudio de la hidrodindmica del reactor es importante ya que las condiciones de flujo en los
reactores afectan su desempefio; las causas comunes son cortos circuitos, zonas muertas y

recirculacién interna por corrientes cinéticas y/o de densidad. (Pérez & Torres, 2008)

El disefio de los sistemas de tratamiento de aguas residuales se ha centrado fundamentalmente
en el proceso bioquimico dejando en segundo plano aspectos hidrodinAmicos como las
caracteristicas de flujo, régimen de mezcla, tiempos de residencia, geometria, tamafio del reactor,
estado de agregacion de elementos del fluido etc., los cuales influyen en el desempefio de los
procesos que se llevan a cabo durante el tratamiento del agua residual. Por lo tanto, el
conocimiento de la hidrodindmica del sistema permite estudiar los fenémenos fisicos que se

llevan a cabo en el reactor (Pérez & Torres, 2008).

Para evaluar el régimen de flujo dentro del reactor se utiliza comunmente el método experimental
estimulo-respuesta, en la cual se emplea la inyeccion de un trazador y se determina su
concentracion a la salida del reactor el cual es ampliamente descrito en (Levenspiel, 2004;
Carberry, 2001). La metodologia mas empleada es la inyeccion de un pulso de colorante y la
determinacion de la concentracién a la salida del recipiente, se requiere que el colorante no
reaccione, no se acumule y no se adsorba sobre la superficie de los diferentes componentes del

reactor.

De los datos experimentales que se obtienen de esta inyeccién por pulso se determina la curva
E, fisicamente, esta curva muestra la distribucién de las edades del fluido (E) que salen del
reactor, esta curva es conocida como distribucion de tiempos de residencia (DTR). Es conveniente
representar la DTR de tal manera que el area bajo la curva sea la unidad como se muestra en la

ecuacion 2.5 (Levenspiel, 2004).
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f OoE(t)dt =1 = DRT (2.5))
0

Para encontrar la curva E(t), simplemente se efectlia un proceso de normalizacién sobre la curva
C(t) para ello, se divide cada valor experimental de C entre el &rea total bajo la curva de C(t) asi

la curva se obtiene mediante la ecuacion 2.6.

_c® (2.6.)
E(D) =<5

Donde Q se obtiene mediante la ecuacion 2.7.

0- fwc(t)dt 2.7)
0

Como no se tienen datos continuos se realiza una aproximacioén discreta, con lo cual la curva E

se calcula como lo muestra la ecuacion 2.8.

ci (2.8)

B yn-1 (Ci + Citq)AL;
i=1 >

E

Dimensionalmente las unidades de E(t) son [T?]. Las curvas E y C se encuentran relacionadas,
dado que la DTR, para cualquier porcion de fluido que entra es la misma que sale esto es debido

a que el flujo de liquido es constante.

La DTR integra todos los tiempos de retencién de las particulas individuales. Esta funcion de
densidad de distribucién no proporciona ninguna informacion explicita sobre la estructura interna
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del flujo a su paso por el sistema, por lo que se puede pensar, que regimenes o sistemas de flujo
completamente diferentes pueden tener el mismo tipo de espectro o funcion de distribucion del

tiempo de residencia. (Giacoman-Vallejos, et al., 2003).

Las curvas de los DTR pueden ser analizadas a través de diversos modelos mateméaticos. Los
modelos ideales son el de reactor de flujo pistén y el de reactor totalmente mezclado. Para flujos
gue tienen pequefias desviaciones con respecto al flujo piston se ha utilizado principalmente el
modelo de dispersién para dispersiones mas considerables se ha utilizado el modelo de reactores

en serie (Levenspiel, 2004).

Para la modelacion del RBPFNT a estudiar en este trabajo es importante, como una primera
etapa, determinar desde el punto de vista hidrodinAmico, cudl es el tipo de reactor que se va a
modelar, por lo que es necesario realizar una evaluacion de la distribucion de tiempos de
residencia. Para reactores de burbujeo y reactores de biopelicula aireada pequefios (<10L), se
espera obtener un modelo de un reactor totalmente mezclado (Chen, et al., 2009; Eberl, et al.,
2006) o por lo menos una aproximacion a este tipo de flujo. Esto es principalmente por la agitacion
neumatica de las burbujas de aire que ascienden a través del reactor que generan un mezclado
inmediato. El régimen de flujo puede cambiar conforme se aumenta el tamafio del reactor o
cambia la configuracion del reactor. Tizghadam, et al. en el 2008 mostré en sus investigaciones
gue ocurria un cambio de régimen desde el flujo totalmente mezclado hasta el flujo pistéon en un

reactor dividido en celdas y esto favorecia el desempefio del reactor.

Tiempo de mezcla

Otro punto importante a analizar en la parte hidrodinamica del reactor es el mezclado,
proporcionado por la agitacion neumatica de las burbujas de aire que ascienden por el liquido, la
dispersion de estas burbujas tiene un efecto directo en varios fenémenos fisicos como la

transferencia de masa del gas al liquido asi también del liquido a la biopelicula.
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Una forma de determinar la intensidad de agitacion dentro de un reactor es mediante el tiempo
de mezcla (ty) (ecuacion 2.9), éste se define como el tiempo requerido para alcanzar un 90% de

homogeneidad luego de la inyeccién de un pulso de trazador.

Cm—C, (2.9.)

Donde C, es la maxima concentracion del trazador y C. es la concentracion del trazador cuando
la mezcla ha alcanzado la homogeneidad, el tiempo de mezcla es la desviacion de la
hidrodinamica del reactor hacia la mezcla completa y permite determinar el grado de agitacion

dentro del reactor.

El tiempo de mezcla ha sido escasamente estudiada en los reactores bilégicos de biopelicula
aerobia de burbujeo debido a que los efectos de corte del flujo de aire desprende la biopelicula
de los soportes lisos, sin embargo se sabe de los reactores quimicos (Carberry, 2001) que la
agitacion en el sistema tiene un efecto positivo en los coeficientes de transferencia de masay por
ende en la velocidad de reaccién por lo cual es de suma importancia el estudio de la mezcla en
los reactores biol6gicos de biopelicula. En el reactor de fibras propuesto, la Unica fuente de

energia para la agitacion es la neumatica proporcionada por la expansién isotérmica del aire.
Proceso de transporte en una biopelicula

Los procesos de transporte que regularmente son considerados en los modelos de biopelicula
son conveccion, difusion molecular, y la dispersion turbulenta. La expresion general Ecuacion
2.10), para modelar el flujo de masa especifica de un componente en la direccién z (generalmente

se usa para denotar la direccion espacial perpendicular al sustrato) es:
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. ac ac (2.10.)
jz = u,C Daz DTaz

Donde

jz es el flujo de masa del componente (ML2T™); u, es la velocidad convectiva (LT) en la direccion
z, D y DT son los coeficientes de difusion molecular y la dispersion turbulenta (L2T),
respectivamente. El proceso de transporte dominante para los componentes disueltos en el

interior de la biopelicula por lo general es la difusién molecular (Stewart, 2003, Eberl, et al., 2006).

Fuera de la biopelicula, la conveccion y la dispersion turbulenta es el proceso dominante. La
conveccion es facil de describir como el producto de la velocidad del fluido y la concentracion del
componente. En algunas situaciones, la mezcla en el seno del liquido es tan fuerte que los
gradientes espaciales de la concentracion de componentes pueden ser despreciados. Entonces,

el transporte dentro del seno del liquido no tiene que ser explicitamente modelado.

Transporte por difusién en biopelicula

Dentro de la biopelicula existen altas densidades de células y polimeros extracelulares que frenan
el flujo del agua por lo cual el transporte convectivo se ve disminuido y la difusion es el proceso
de transporte predominante dentro de los agregados celulares de la biopelicula (Stewart, 2003).
La limitacion por la difusion surge en los sistemas de biopelicula principalmente debido a que el
flujo del fluido se reduce considerablemente en la biopelicula y a que la distancia de difusion se
incrementa dependiendo el grosor de ésta. Comparado con microorganismos suspendidos las
biopeliculas pueden representar facilmente un aumento en la distancia de difusion de 2 érdenes

de magnitud, en comparacion con una sola célula. En otras palabras, una biopelicula de 10
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células de espesor exhibir4 un tiempo de difusiébn 100 veces mayor que la de una célula en

solitario.

Las biopeliculas como se menciond anteriormente estan compuestas principalmente de agua, un
punto apropiado para empezar a estimar el coeficiente de difusion de la biopelicula es determinar
el valor del coeficiente de difusion en agua pura (Daq), este coeficiente depende de dos factores
la temperatura y la viscosidad de la solucion donde se esté difundiendo. Los valores de estos
coeficientes se encuentran reportados regularmente en la literatura, o pueden ser calculados por
correlaciones como se describe en (Stewart, 2003). Debido a la presencia de células microbianas
y polimeros extracelulares el valor de los coeficientes de difusion en las biopeliculas deberan ser
menores comparados con los coeficientes en agua, esta reduccion es descrita por la relacion

Dfiim/Dag.

En la literatura cientifica se ha mencionado que existen canales en las biopeliculas que por donde
pueden transportarse por conveccion los nutrientes y contaminantes. Es natural preguntarse si
tales conductos podrian mejorar o incluso eliminar la limitacion del transporte difusivo como lo
aseveran algunos investigadores. Los canales en la biopelicula pueden mejorar el transporte de
solutos en el revestimiento del canal, pero no asegura el acceso al interior de los grupos de
células. La mejor demostracion de este hecho es la medicion experimental directa de la
penetracion de oxigeno en una biopelicula (Feng, et al., 2012). Esto significa que los canales de
agua pueden exponer las superficies de conglomerados o canales, pero no permitir el libre acceso

de los sustratos en el interior de grupos de células (Stewart, 2003).

Procesos de transferencia en una biopelicula

Los procesos de transferencia de masa intercambian diferentes componentes entre dos fases ya
sea gas-liquido o liquido-sélido, cerca de la superficie de la biopelicula, los gradientes espaciales

de la concentracion rara vez se pueden despreciar y pueden ser calculados por la ecuacion de
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continuidad, pero por lo general son modelados con ecuaciones empiricas de transferencia de

masa para la interface seno del liquido-biopelicula (Eberl, et al., 2006; Froment & Bischoff, 1979).

La transferencia de masa entre el seno del liquido y la biopelicula es un proceso muy importante,
porque el sustrato en la mayoria de los sistemas de biopelicula se encuentra en el seno del liquido
y es necesario transportarlo hacia la biopelicula. En general, el transporte es impulsado por un
gradiente de concentracion a través de la capa limite de transferencia de masa (CLTM) (a veces
llamada la capa limite de concentracion, CLC). El flujo de masa de un componente en la CLTM
es proporcional a la diferencia entre la concentracion de componentes en el seno del liquido, Ceg,
y en la superficie de la biopelicula, C.r (ML®), con la constante de proporcionalidad coeficiente
de transferencia de masa k. (LT?), el flujo de masa j, (ML?T?) perpendicular a la superficie de la

biopelicula es:

Jn =k (Cpg—Cyp) (2-11-)

Este modelo se le conoce como capa limite. Este fue desarrollado por Nerst (ecuacién 2.11) y
representa la transferencia de masa a través de la CLTM, modelando la difusi6n molecular a
través de una capa efectiva de espesor L, entonces, el coeficiente de transferencia es ke = D/L,.
Para velocidades de flujo laminar o de baja turbulencia, el valor de L. es grande (de alta
resistencia de transferencia de masa), k. es pequefia; para el flujo rapido o alta turbulencia, L. es
pequefa (de baja resistencia), y k¢ es grande. Si la resistencia de la transferencia de masa en la

capa limite es extremadamente baja, la capa limite puede despreciarse, y Cg = Cy¢.

El coeficiente de transferencia de masa se puede determinar mediante correlaciones empiricas
que involucran numeros adimensionales como nimero de Reynolds (Re) y el nimero de Smith

(Sc).
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Para determinar el coeficiente de transferencia de masa externo en la biopelicula es necesario
determinar la velocidad de ascenso de las burbujas (Vs) en el liquido, de ahi calcular el nimero
de Reynolds y el nimero de Smith (Treybal, 1980; Holland & Bragg, 2002) y utilizar las siguientes
ecuaciones empiricas (2.12, 2.13, 2.14). Las tres ecuaciones modelan el flujo a través de una
capa limite de transferencia de masa en la superficie de una placa plana y estan disefiadas para

numeros de Smith menores a 2500 y se emplean en régimen turbulento.

_ 1.66V, (2.12)
¢ Rel/ZScz/S

_0.332V (2.13)
¢ Rel/ZScl/B
k. = 0.0889V Sc 0704 (2.14.)

Otra forma de estimar el coeficiente de transferencia de masa interno en la biopelicula es con el
programa Aquasim (Reichert, 1995; Reichert, 1998(a); Reichert, 1998(b)), la ventaja de calcularlo
de esta forma es que el programa toma en cuenta los procesos de transporte y reaccion dentro
de la biopelicula y los procesos de transporte en el seno del liquido asi como la capa de
transferencia entre el seno del liquido y la biopelicula, con este modelo matematico se determina
las concentraciones a lo largo de la biopelicula asi como también se determina la variacién de las

tasas de reaccion en la misma.

Transferencia de oxigeno

Otro fenébmeno que ocurre en los sistemas biologicos de biopelicula es la transferencia del

oxigeno desde el gas hacia el seno del liquido y después hacia la biopelicula. Comunmente el
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oxigeno se introduce en el liquido que esta en contacto con la biopelicula por inyeccién de aire,
las moléculas de oxigeno deben superar una serie de resistencias antes de que pueda ser
utilizado por la células, dentro de estas resistencias se pueden mencionar las tres principales, la
primera cuando el oxigeno se transfiere hacia el seno del liquido, la segunda resistencia se
presenta cuando el oxigeno disuelto en el liquido se transfiere hacia la biopelicula y por dltimo la
resistencia de difusion-reaccién en la biopelicula. (Ramalho, 2003; Garcia-Ochoa & Gomez,

2009)

El concepto de capa limite también se puede aplicar en la trasferencia del oxigeno entre el seno

del liquido y las burbujas de aire en el tanque como lo describe la ecuacién 2.15.

dc 2.15.
€0 = — = ka(C;—©) (2.15.)

En la que CO significa capacidad de oxigenacion. El término dC/dt representa los kg de oxigeno
gue se transfieren por hora por m2. La diferencia (Cs-C) entre el valor de saturaciéon de oxigeno
disuelto en la interface de la pelicula de liquido y la concentracion real del oxigeno en el seno del
liguido se define como el déficit de oxigeno y representa la fuerza que rige la transferencia de

oxigeno.

Dado que en la biopelicula se encuentra una cantidad considerable de microorganismos que
consumen oxigeno es necesario estimar el coeficiente de transferencia de oxigeno con la

ecuacion 2.16 en la cual se considera la respiracién de los microorganismos.

dc 2.16.
€O = — = K,a(C;—C) - VU0 (2.16.)

43



CAPITULO 2 ANTECEDENTES

Existen varias metodologias para determinar el K; a, la més utilizada es el método dindmico de

aireacion-re aireacion (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009).

Conocer el consumo real de oxigeno de los microorganismos, permite determinar los
requerimientos energéticos del proceso de aireacion. Determinar la rapidez a la que las células
consumen oxigeno en los biorreactores ayudard a determinar la rapidez a la que se requiere
transferir el oxigeno. Muchos factores influyen en la demanda de oxigeno, siendo los mas
importantes la cantidad de células en el soporte, la temperatura, la fase de crecimiento del cultivo

y la naturaleza de la fuente de carbono en el medio.

Desprendimiento de la biomasa en los sistemas de biopelicula

El desprendimiento puede ser clasificado en cuatro categorias, la primera se denomina erosion y
ocurre cuando pequefias particulas son desprendidas de la superficie de la biopelicula, éste es
ocasionado cuando los efectos de corte actian sobre la biopelicula. La segunda es el
desprendimiento que se lleva a cabo cuando se desprenden desde el soporte grandes cantidades
de biopelicula, este tipo de desprendimiento se pude relacionar cuando hay una biopelicula
suficientemente gruesa y los nutrientes y el oxigeno no pueden transportarse hasta la base, los
microorganismos consumen las substancias que adhieren la biopelicula al soporte y ésta se
desprende. El siguiente mecanismo es la abrasién, el desprendimiento ocurre por la colision de
particulas suspendidas en reactores de lecho mavil o fluidizado el dltimo mecanismo es la
depredaciéon que es cuando microorganismos como protozoarios consumen parte de la

biopelicula y la desprenden (Choi & Morgenroth, 2003).

Dadas las definiciones anteriores el proceso dominante durante el desprendimiento de las células
debido a los esfuerzos cortantes del flujo de liquido y aire es la erosion, este mecanismo ocurre
instantdneamente, deja un incremento considerable de SST en el liquido., se ha observado que
la rapidez de desprendimiento se incrementa después de un aumento en la velocidad de corte,
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(Liu & Tay, 2002). En estudios cientificos hay posturas divididas con respecto a la erosion de las
biopelicula, por un lado, se podria pensar que una pérdida de células del soporte podria disminuir
la cantidad de microorganismos para llevar a cabo la biodegradacion de los contaminantes. Sin
embargo cuando hay un mayor esfuerzo cortante se forman biopeliculas delgadas que tienen una
mayor densidad de microorganismos ya que se encuentran penetradas completamente por los
contaminantes y nutrientes esto sucede cuando las cargas organicas superficiales no son tan
elevadas (8 kg COD/[m3.d]) como lo demuestran los resultados que muestra Tavares en 1995,
Por el otro lado algunos autores mencionan que los efectos de corte tienen un resultado negativo
en la actividad de los microorganismos; Arrojo, et al. (2008) mencionan que cuando se aumento
el flujo de aire en un sistema Anammox se vio una pérdida importante de la actividad de las

células que componian la biopelicula la cual no se restablecio.

La fuerza de corte promedio (ecuacién 2.19) depende exclusivamente de la velocidad superficial
del gas (Ug) y de las propiedades reoldgicas del fluido. En las columnas de burbujeo, la potencia
por unidad de volumen (P/V) de liquido esta relacionada con la velocidad superficial del gas (Ug),

la densidad del fluido (p) y la aceleracion de la gravedad (g) de la siguiente manera:

I 2.17.
V = ngg ( )

Del modelo que describe el esfuerzo de corte promedio en un tanque totalmente mezclado

(ecuacion 2.17) donde el indice de consistencia (K) y el indice de flujo (n)

1 (2.18.)

1 P\
r=(xv)

Substituyendo la ecuacién 2.17 en la 2.18 se llega a la siguiente expresion
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1
1 (2.19.)

1
Y= (Egpug)

La ecuacion 2.19 indica la fuerza de corte promedio en una columna de burbujeo; esta ecuacion

fue obtenida por Sdnchez-Pérez en el 2006 para flujo turbulento y fluidos newtonianos sus valores
son K=pyn=1.
Esta expresion determina el esfuerzo cortante en la biopelicula a diferentes flujos de aire, conocer

cémo afecta esta variable el proceso de desprendimiento de biopelicula ayud6 a evaluar si el

soporte que se estd proponiendo en este estudio sirve como proteccion a las células a altas

velocidades de flujo de aire mayores a 0.12m/s.
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METODOLOGIA

La metodologia general del trabajo se dividié en 5 etapas principales, como se muestra en la

Figura 3.1.

Etapa I: Evaluacion de laremocion de fenol por microorganismos aerobios

Aclimatacion de microorganismos al fenol Pruebas de degradacién bioldgica de fenol

T

7

Etapa Il: Disefio y construccion del reactor bioldgico

Construccién del dispositivo experimental Evaluacién de la fibra como soporte

—

v

Etapa lll: Evaluacion del reactor biolégico en discontinuo

Transferencia de Transferencia de Desprendimiento de la

Régimen de flujo oxigeno G/L masa L/S biomasa del soporte

Etapa IV: Operacion del reactor en forma continua

Incremento de la carga organica en el reactor Biomasa activa en el soporte

Etapa V: Comparacion del reactor con un MBBR

Transferencia de masa GI/L, L/S Incremento de la carga organica

Figura 3.1. Diagrama de la metodologia experimental
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La primera etapa consisti6 en dos fases experimentales: las pruebas de aclimatacion de
microorganismos al fenol y pruebas de degradacién bioldgica de fenol en un sistema discontinuo.
Esta parte sirvié para obtener un consorcio microbiano adaptado para degradar fenol y para
determinar las constantes cinéticas intrinsecas al proceso de degradacion. En la segunda etapa
se realizé la construccién del RBPFNT de 10 L con soportes no tejidos fijos en forma de platos.
En la tercera etapa se realiz6 la evaluacion del RBPFNT de platos mediante el estudio de la
hidrodinamica, la transferencia de masa del oxigeno del aire al liquido y la evaluacién de la
transferencia de los contaminantes del liquido a la biopelicula. En este mismo experimento se
evalué el desprendimiento de la biomasa debido a los esfuerzos de corte del flujo de aire, en la
cuarta etapa se operaron de forma continua los reactores a diferentes cargas organicas
superficiales (13 a 100 g fenol/[m? d]) en esta etapa se determinaron parametros de la biopelicula
como el desprendimiento y la biomasa activa en el soporte. Por Gltimo, se realiz6 la comparacion
entre el RBPFNT y un reactor de lecho moévil MBBR por sus siglas en inglés (Moving bed biological

reactor).

ETAPA |

Evaluacién de laremocién de fenol por microorganismos aerobios

a) Proceso de aclimatacidon de microorganismos.

La primera etapa se utiliz6 una muestra de licor mezclado colectada en el reactor biolégico de
biomasa en suspensién de la planta de tratamiento de aguas residuales de Ciudad Universitaria
(PTARCU). Se realizaron pruebas de sélidos suspendidos totales (SST) y sélidos suspendidos
volatiles (SSV) (APHA et al., 1988). La aclimatacién de los microorganismos al fenol se llevo a
cabo en un recipiente de 20 L agitado mecanicamente. La adicion del contaminante fue gradual
para evitar una inhibicion de los microorganismos. Las concentraciones de sustratos utilizados

durante la aclimatacion de los microorganismos se presentan en la Tabla 3.1
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Tabla 3.1. Concentraciones de glucosa y fenol en el reactor durante la aclimatacion de los
microorganismos.

Sustrato | t (dias)

(mg/L) 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 |11 1213 |14 |15

Glucosa | 281 | 261|241 | 221|201 |120|181|161 141|100 80|60 |40 |20 |O

Fenol 0 9 18 |27 |36 |72 |45 |54 |63 |81 |90 |99 108|117 | 126

El agua sintética alimentada al recipiente fue preparada de distintas maneras iniciando con una
concentracion de fenol de 0 mg/L y 281 mg/L de glucosa, hasta llegar a 126 mg/L de fenol y nada
de glucosa durante un periodo de 15 dias; lo anterior se realiz6 con el propésito de que los
microorganismos se adaptaran al fenol como Unica fuente de carbono y de energia (Mamma, et
al., 2004; El-Naas, et al., 2009). Las soluciones nutritivas que se utilizaron para el crecimiento de
los microorganismos fueron una solucion amortiguadora de fosfatos (pH 7.4), cloruro de amonio
(NH4CI), cloruro de calcio (CaCly), sulfato de magnesio (MgSO4*7H.0) y cloruro férrico
(FeCls*6H20), de acuerdo a la metodologia descrita en Mamma et al. (2004). De forma paralela
a esta etapa, se montaron las técnicas analiticas de cuantificacion de fenol y subproductos (NMX-
AA-050-SCFI-2001, Mkandawire, 2009; Singh et al., 2009; Santos et al., 2008 y Poznyak, 2006),
DQO, COD (APHA et al.1988), pH (Medidor de pH Orién 2102 y electrodo de pH) y turbiedad
(HANNA Instruments HI 98703). Durante la aclimatacion se midieron la concentracion de fenal,
la demanda quimica de oxigeno (DQO) y el carbdn orgéanico disuelto (COD), en un periodo de 22

dias.

b) Evaluacion de pardmetros cinéticos

Se realizaron tres perfiles de degradacion a diferentes concentraciones, 100, 250 y 500 mg/L de
fenol para determinar el coeficiente de rendimiento (Y) y evaluar asi si el proceso presentaba

alguna inhibicion de los microorganismos por este sustrato.
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Posteriormente, se realizaron perfiles de degradacion de fenol en el RBPFNT por lotes, para
asegurarse de que no hubiera limitaciones por la transferencia de masa. El reactor se mantuvo
agitado a 300 rev /min, el oxigeno disuelto en el reactor se mantuvo en niveles de 6.5 mg/L y el
pH en 7.4. Se midio la disminucion del fenol a lo largo del tiempo, la produccion de SST y de SSV.
Con los resultados obtenidos de estos experimentos se determinaron los parametros cinéticos
Ys, Ks Y Umax. (Moser, 1988); Finalmente se obtuvieron los coeficientes intrinsecos de la reaccion

mediante la modelacidon de los resultados experimentales con el programa Aquasim.

ETAPAII

Disefio y construcciéon del RBPFNT a escala laboratorio.

a) Construccion del reactor biol6gico

En la segunda etapa se realiz6 la construccion del reactor por platos, el cual era de un tubo de
acrilico de 65 cm de alto y un diametro interno de 14.5 cm con un volumen util de 8.7 L. En el
interior del reactor se encontraban 8 bastidores de PVC, los cuales sostenian 8 platos de fibra de
poliéster que estaban sujetos con 4 tornillos de nylon, la separacién entre cada plato fue de 5 cm,
el area util para formar la biopelicula en cada plato fue del 70 % ya que el 30 % restante se utiliz6
para direccionar el flujo de aire dentro del RBPFNT obtenido un efecto de zig zag para los flujos
de aire y agua dentro del reactor. La Figura 3.2 muestra un esquema general del disefio del

reactor bioldgico.

El sistema se equipd con una bomba peristaltica Ismatec Ecoline modelo C.P. 78022-40 para
suministrar un flujo constante, la aireacion del sistema se llevé a cabo por el fondo del sistema
con la ayuda de una linea de aire libre de aceite y un difusor de piedra porosa. El flujo de aire fue
regulado con un flujbmetro marca Gilmont serie 34878-34930-con un intervalo de flujo de 0.084

a 25.41 L/min.
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Anillo de PVC

V=8.7L

Flujo de aire

o
o oo
F =
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Agua + fenol

Figura 3.2. Esquema del general del disefio del reactor por platos.

Caracterizacion, seleccion y evaluacién del soporte

Para la caracterizacion del empaqgue se determinaron parametros fisicos del soporte como area
superficial, porosidad y densidad aparente del material. También se realizé6 una prueba de
Microscopia Electrénica de Barrido (MEB) con las siguientes caracteristicas Barrido, JEOL JSM-
5900-LV, resolucién: 3.0 nm (SEI) HV, 5.0 nm (BEI)LV, voltaje de aceleracion, 0.3 a 3 kV (pasos
de 100V), 3 a 30kV (pasos de 1kV), amplificacion, 18X-300,000X cafién, Termoionico W,
microanalisis (EDS), Oxford ISIS, Bajo vacio: 10 a 270 Pa.) ubicado en la Unidad de Servicios de
Apoyo a la Investigacion y a la Industria (USAII) de la Facultad de Quimica de la UNAM en el
edificio H Mario Molina , con la finalidad de observar la estructura del soporte y los filamentos que

lo componen (Nasser, 2002).

En paralelo a esta fase experimental se determiné la acumulacion de los microorganismos en tres
soportes de diferentes porosidades: un soporte de polietileno de baja densidad, material plastico

no tejido (fibras) y una placa sélida de poliéster, se operaron tres reactores a una carga organica
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de 25 (g de fenol/m? d) durante 25 dias y se determinaran los ST, SV de la biomasa contenida en

los soportes.

ETAPA I

Evaluacion del RBPFNT.

a) Evaluacion de régimen de flujo

El régimen de flujo en el reactor se determind mediante una inyeccién por pulso de azul de
metileno, utilizando espectrofotometria a 665 nm. La concentracion inicial del colorante azul de
metileno fue de 10 mg/L, se inyectaron 10 mL en el fondo del reactor y se determiné la
concentracion del colorante cada minuto hasta que el colorante salié por completo del reactor
biolégico. La concentracion del colorante se determiné mediante un espectrofotometro Varian
Cary® 50 UV-Vis. Con los resultados obtenidos se determindé la distribucion de los tiempos de
residencia (DTR) en los reactores bioldgicos de acuerdo a la metodologia descrita por Levenspiel
(2004). Posteriormente con estos datos experimentales se construyé la curva E y se determin6
el tipo de flujo. Se compard contra un modelo de tanque totalmente mezclado y con el modelo
matematico de dispersion (Levenspiel, 2004; Ramalho, 2003). También se determiné el tiempo
de mezcla (0) en el reactor a diferentes flujos de aire. Con estos experimentos se determind la

agitacion en el sistema, asi como el régimen de flujo.

b) Evaluacion de transferencia de oxigeno

Para evaluar la transferencia de oxigeno en el reactor se utilizé la metodologia de agotamiento
descrita por Garcia-Ochoa & Gomez (2009). Durante las pruebas, se detuvo el sistema de
aireacion y se puso en funcionamiento un agitador a 300 rpm al tiempo que se agregd una
solucion al 10% de tiosulfito de sodio catalizado por cobalto para disminuir el oxigeno disuelto en

el reactor. Una vez que disminuy6 la concentracion de oxigeno disuelto (OD) en el reactor se
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encendio el sistema de aireacion, se determind el OD con un electrodo de oxigeno disuelto marca
HANNA Instruments modelo HI9143 cada 30 s. Se calculd el K; a resolviendo y linealizando la

ecuacion resultante de la teoria de la doble pelicula, la determinacién del coeficiente se realiz6 a

diferentes flujos de aire (4.39, 5.86, 7.39 L/min).

Una vez aclimatados los microorganismos al fenol, se inocul6 el soporte con 8.5 litros de licor
mezclado con una concentracion de SST y SSV de 1,965 y de 1,742 mg/L, respectivamente
durante un periodo de 24 horas, al finalizar este tiempo el reactor se vacid y se oper6 de forma
continua con una carga organica de 15 g fenol/m? dia hasta la formacion visible de la biopelicula
en el soporte. Una vez formada ésta (3 semanas de operacion) se determiné el coeficiente de
transferencia de oxigeno mediante la metodologia estimulo respuesta (Ramalho, 2003, Garcia-
Ochoa & Gomez, 2009;). Para lo anterior, se detuvo el flujo de aire en el reactor y se indujo
agitacion mecanica dentro del reactor con una parrilla de agitacion magnética a una velocidad de
350 rpm y se cuantificd el oxigeno disuelto hasta que éste disminuia por debajo de 2.5 mg/L, en
ese momento se detenia el sistema de agitacién, se encendia el sistema de aireacion y
posteriormente se cuantificaba el oxigeno disuelto cada 3 segundos. Se determinaron los
coeficientes de transferencia K; a y la velocidad de utilizacion de oxigeno (VUO) y la constante

de respiracion celular (Kg).

c) Evaluacion de los coeficientes de difusién y transferencia en la biopelicula

El coeficiente de difusion de la biopelicula Drim a un flujo de aire de 19.52 L/min fue modelado en
el Aquasim considerando que la capa de trasferencia una capa de transferencia tenia un espesor

minimo de 0.1um.

Mientras que el coeficiente de transferencia de masa externo entre la biopelicula y el seno del
liquido fue cuantificado después de 4 semanas de tener en funcionamiento el reactor de forma

discontinta, para determinar el efecto del flujo de aire en el coeficiente externo de transferencia
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de masa a 5 diferentes flujos de aire (8.62, 11.20, 13.89, 16.66, 19.52 y 22.44 L/min) y a 3
diferentes concentraciones de fenol (100, 300, 800 mg/L). Se determiné la rapidez de degradacién
del fenol a los diferentes flujos de aire con esta informacién y con los datos cinéticos e hidraulicos
se simularon los resultados en el programa Aquasim; se determiné el coeficiente de transferencia
de masa externo. La ventaja de calcularlo de esta forma es que el programa toma en cuenta los
procesos de transporte y reaccién dentro de la biopelicula y los procesos de transporte en el seno
del liquido, asi como la capa de transferencia entre el seno del liquido y la biopelicula. En este
punto también se determind, la rapidez de reaccién. Con el modelo obtenido se realizé la
simulacién de la operacion de los reactores para obtener velocidades de reaccion a diferentes

flujos de aire y determinar los coeficientes de transferencia de masa (Eberl, et al., 2006)

d) Evaluacién del desprendimiento de la biopelicula y acumulacién de biomasa en el soporte

Se determind el desprendimiento de la biopelicula a diferentes flujos de aire (13.89, 16.66,
19.52 L/min). Con la medicién de SST que se desprendian de la fibra por medio de la técnica de

densidad o6ptica (APHA, WWA and WEF, 1998).

Para determinar la cantidad de biopelicula en los soportes se determinaron los SV colocando
muestras del soporte colonizado en un bafio ultrasénico por media hora con 10 mL de una
solucion de NaOH al 0.1% para asegurarse que toda la biomasa se desprendiera y aplicando la

metodologia APHA para solidos volatiles.

ETAPA IV

Operacién del reactor en forma continua

a) Incremento de la carga organica en el reactor
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En la quinta etapa se llevd a cabo la operacion en continuo del reactor durante 6 meses se
probaron cuatro valores de cargas superficiales, 13.54, 24.37, 43.54 y 100 g fenol/[m? d], cada 21
dias se aumentaba la carga organica, el flujo de aire administrado fue de 16.66 L/min Los
parametros que se midieron fueron: fenoles totales, oxigeno disuelto, SST y SSV en la salida del
reactor. Este experimento se realizé para llevar a condiciones limite el reactor y determinar cudl

era la maxima carga organica que el reactor podia tratar.

b) Biomasa activa en el soporte

En esta etapa se determind la cantidad de microorganismos viables que estaban adheridos a la
fibra, se realizaron pruebas de actividad global a los microorganismos que estaban adheridos a

la fibra por medio de la técnica analitica de la actividad a la catalasa (Guwy, et al., 1999).

ETAPAYV

Comparacion del reactor por platos con el MBBR

Por dultimo, se realiz6 una comparacion con un MBBR, este reactor tenia las mismas
caracteristicas y dimensiones del reactor de platos la Unica diferencia era que las fibras no se
encontraban fijas dentro del reactor, se tuvo cuidado de tener la misma area superficial de las
fibras en ambos reactores, los soportes no tejidos fueron cortados a 0.5 cm x 1cm. Se realizaron
las pruebas para determinar los coeficientes de transferencia de oxigeno, los coeficientes de
transferencia externa y se operé el reactor a las mismas cargas organicas que el reactor por

platos.

56



CAPITULO 4

57



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

RESULTADOS Y DISCUSION

En este capitulo se presentan y discuten los resultados obtenidos de las diferentes etapas
experimentales, asi también se realiz6 una comparacion entre el reactor de platos de fibras no

tejidas y el MBBR y las tecnologias convencionales reportadas en la literatura.

Aclimatacién de microorganismos al contaminante

Una muestra de licor mezclado se colect6 de la PTARCU para aclimatarla al fenol, se realizé una
caracterizacion en cuanto a SST y SSV teniendo como resultado 2, 677 mg/L y de 2, 563 mg/L
SST y SSV respectivamente. Este indculo fue dispuesto en un recipiente de vidrio de 20 L el cual
cont6 con 3 aireadores colocados en el fondo del recipiente con los cuales se proporcioné una
aireacion constante de 19 L/min este sistema también cont6 con un agitador que operé a 190 rpm
los lodos fueron alimentados en un principio con 100 mg/L glucosa grado reactivo. La Figura 4.1

muestra una fotografia del dispositivo experimental.

Figura 4.1. Recipiente de 20 L agitado para la aclimatacion de los microorganismos

El experimento de aclimatacion se mantuvo durante un periodo de 180 dias, los resultados de

esta fase se muestran en la Figura 4.2.
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Figura 4.2. Tendencia durante la etapa de aclimatacion de los microorganismos al fenol.

En la etapa | se realiz6 la adicién del contaminante de una manera gradual aumentando la
concentracion de fenol de 0 hasta 126 mg/L, las remociones muestran un comportamiento estable
con remociones superiores al 96%, no se observd una disminucién considerable en la remocion
del contaminante por lo que se consideré que no habia una inhibicion de los microorganismos

por el contaminante. Durante esta etapa se obtuvieron remociones superiores al 98% de fenol.

En la segunda etapa se mantuvo constante la alimentacién del fenol a 126 mg/L, se observé un
comportamiento estable del reactor. La disminucion en la remocién del fenol en el experimento
durante la etapa Il y IV se debi6 a una falla en el suministro de aire al reactor, el oxigeno disuelto
disminuyd6 hasta valores cercanos a 1.5 mg/L, este problema provocé que las remociones de fenol
disminuyeran hasta valores de 62 y 21% respectivamente. Una vez restablecido el suministro de
aire y que los valores de oxigeno disuelto regresaron a valores de 6 mg/L se observo que la
degradacion de fenol por microorganismos fue completa. Otra variable que se midié durante el

experimento fue el pH, los valores obtenidos siempre estuvieron cercanos a 7.4.
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Para comprobar que el fenol no es arrastrado por el flujo de aire que se aliment6 al reactor, se
realizaron pruebas de desorcion de fenol por el aire, éstas mostraron que durante la aclimatacion
s6lo el 1% del fenol total alimentado se pierde por la aireacion (stripping), estudios realizados por
Pan, et al en el 2009 demostraron que el pH de la solucion es el factor determinante para la
eliminacion del fenol por stripping, en los estudios que realizaron a pH acido se lleva a cabo una
desorcion del 60% mientras que a pH neutro (7) y alcalino (10) no se lleva a cabo la desorcién
del contaminante, esto puede deberse a que a pH acido la molécula del fenol se encuentra en su
forma libre y puede ser facilmente arrastrada por las burbujas de aire mientras que a pH alcalino

se encuentra protonada y los enlaces con las moléculas de agua son mas estables.

Evaluacién de parametros cinéticos

Una vez que los microorganismos fueron aclimatados al fenol se llevo a cabo la evaluacion de
las constantes cinéticas de la degradacién del fenol. Se realizaron cuatro perfiles de degradacion
del fenol con soluciones de concentracion inicial de 100, 300 500 y 800 mg/L, se midi6 la
concentracion de fenol cada hora hasta que el fenol no fue detectado por la técnica analitica, los
resultados se muestran en la Figura 4.3. Los SST y los SSV en estas corridas se utilizaron para
obtener la cantidad méaxima de células formadas al consumirse el sustrato, Xmax. Los SST y SSV

iniciales en las diferentes corridas fueron de 800 y 878 mg/L respectivamente.

Los resultados experimentales muestran una degradacion total del fenol en los diferentes perfiles
de degradacién sin embargo conforme aumentaba la concentracion del contaminante la reaccién
se volvia mas lenta esto se puede notar dado que las pendientes (velocidad aparente de
reaccion), disminuian conforme se aumentaba la concentracién del contaminante. La Figura 4.3

muestra los resultados experimentales.
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Figura 4.3. Perfiles de degradacion de fenol a diferentes concentraciones de fenol.

Tomando las células maximas de cada perfil de degradacion se obtuvo el coeficiente de
crecimiento celular Y, trazando las células maximas formadas contra la concentracion de sustrato

inicial, siendo éste de 0.68 mg SSV/mg fenol. Los resultados se muestran en la Figura 4.4.
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Figura 4.4. Estimacion del coeficiente de rendimiento celular ()
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Con el perfil de degradacion se determinaron las constantes cinéticas, como el cambio en la
pendiente fue pequefio en los perfiles de degradacion de 100 y 300 se trabajé a una
concentracion de 100 mg/L de fenol para obtener los coeficientes cinéticos intrinsecos de la
reaccion. Los SSV para este experimento fueron de 500 mg/L con una concentracion de 100 mg/L
de fenol para asegurar que los efectos inhibitorios del contaminante no influyan en la

determinacion de los coeficientes cinéticos.

Para la modelacion, se considerd un reactor de 5 L. Con el programa Aquasim, se estimaron los
coeficientes cinéticos aplicando el modelo de un tanque totalmente mezclado, se midi6 el
incremento de la biomasa y la diminucién de fenol dentro del sistema; se utilizaron los resultados
experimentales de Y. Los coeficientes encontrados a partir de este método fueron Ksigual a 15.47

mg/L , ¥y Umax igual a 0.1158 h-1 (Figura 4.5).
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Figura 4.5. Evaluacion de los coeficientes cinéticos en Aquasim

En la Tabla 4.1 se muestran los coeficientes reportados en la literatura (Bajaj, et al., 2009), los
coeficientes que se obtuvieron en este trabajo son parecidos a esos valores, la variacion podria
ser ocasionada por la diferencia de la temperatura, para este estudio se operé el reactor a 21+/-
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0.1 °C, es importante mencionar que muchas de estas referencias reportan la inhibicién debida

al sustrato después de los 800 mg/L.

Tabla 4.1. Coeficientes cinéticos

reportados en

microorganismos (Bajaj et al., 2009)

la literatura en una poblacibn mixta de

Concentracion de fenol pmax Ks (mg/L) Temperatura pH
mg/L (h-1) °C
0.131 5.0 * *
40 0.258 3.9 15 *
23.5-659 0.3095 74.65 25 12 7.2
0-800 0.308 44.92 27+1 *
0-900 0.260 254 28 6.6
2500 0.4383 29.5 Ambiente 6.5

* No reportado

Disefio y construccién del RBPFNT

Construccion del dispositivo experimental

Se construyé el RBPFNT reactores bioldégicos con las especificaciones descritas en la

metodologia. La figura 4.6 muestra las fotografias del sistema experimental; el reactor se mantuvo

en operacién durante periodos de 6 meses.
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Figura 4.6. Dispositivo experimental reactor por platos

El rector por platos cuenta con tres detalles innovadores en su disefio dentro de las cuales se
puede puntualizar: 1) La configuracion permite direccionar el flujo de aire en una forma horizontal
creando un efecto en zig-zag dentro del reactor. 2) El espaciado entre las fibras permite
incrementar la velocidad superficial del fluido y del aire. 3) El soporte no tejido presenta una
porosidad del 96% (espacios huecos) la cual permite acumular una cantidad considerable de

microorganismos hasta 5 veces mas que un sistema MBBR con anillos Kaldnes K1® .
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Pruebas fisicas al soporte no tejido

En cuanto al soporte que se utilizd en esta investigacion fue importante determinar las
caracteristicas principales de la fibra por lo cual se realizdé una caracterizacion de las fibras no

tejidas.

La densidad del material (fibra de poliéster), fue determinada con el método de densidad (Hutten
2007) con un matraz volumétrico aforado (densimetro), fue de 1.18 g/cm?®y la densidad aparente
del material fue de 0.11 g/cm?®. Con el volumen aparente del material y con el peso del mismo se
determind la solidez y la porosidad del material, estos parametros se calcularon de acuerdo a las
ecuaciones descritas en Hutten (2007). Los resultados muestran que este material tiene una
porosidad de 94 % y una solidez de 6 %. El area superficial (a) del soporte se determin6é mediante
un andlisis de adsorcién de nitrégeno BET, el area que se obtuvo del andlisis fue 0.20 g/m?;
utilizando la densidad aparente para trasformar las unidades de area a m?/m?, se obtuvo un valor
de area superficial de 22,398 m?/m3. El area por unidad de masa de este material es pequeia si
se compara con materiales como el carbon activado donde las areas normalmente son de 400 a
1400 g/m2. Sin embargo, al compararlo con soportes comerciales para el tratamiento de agua
residual como el Kaldness; para el cual el intervalo de valores de area por unidad de volumen va
de 450 a 1200 m?/m?3, se puede decir que este soporte tiene un area superficial 18.6 veces mayor
que un soporte comercial para tratar aguas residuales. Esto se debe a que el soporte esta hecho

de pequefias fibras de poliéster de apenas 50 um de diametro.

La figura 4.7 muestra fotografias en un microscopio electronico de barrido del soporte
aumentadas de 70 a 4000 veces. Como se observa en los aumentos de 4000x y 1000x, que
corresponden a las fotografias A y C, el soporte utilizado es un material sélido que presenta
rugosidad en la superficie y que esta conformada de filamentos de 50 um como se muestra en la

fotografia B).

65



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

Figura 4.7. Imagenes en microscopia electronica de barrido; A) 4000 (5 um), B) 1000 (50 um,

C) 500 (10 um y D) 70 (200 um) aumentos

Cuando se observé el soporte con un aumento de 70 (fotografia D), se puede ver que el material
es la unién desordenada de filamentos lo cual es justo una caracteristica de los materiales
fibrosos no tejidos, cabe sefalar que este material es poroso debido a los espacios huecos que

existen entre las fibras mismas, los cuales tienen una separacion aproximada de 200 ym.

Acumulacion de microorganismos al soporte

En esta etapa experimental también se determind la acumulacién de microorganismos en 4
diferentes tipos de soporte, fibra abrasiva no tejida blanca 3M® Polietileno de baja y alta densidad

y fibra de poliéster. La Figura 4.8 muestra una fotografia de estos materiales.
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Figura 4.8.

Diferentes tipos de materiales plasticos.

Se determinaron la porosidad aparente de cinco soportes y la cantidad de microorganismos que

estos soportes podian acumular, se cuantificaron los microorganismos adheridos por gramo de

soporte. La Figura 4.9 muestra los resultados de esta prueba.
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Figura 4.9. Porosidad aparente en los diferentes soportes
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En los resultados experimentales se observé que la fibra blanca (3.2 a 3.4 g/100cm?), morada
(5.2 y 5.6 g/100cm?), y el polietileno de baja densidad (12 a 36 g/100cm?) tienen una porosidad
similar que se encuentra alrededor del 95% sin embargo cuando se cuantificaron los
microorganismos adheridos a los diferentes soportes se pudo determinar que hay una diferencia
significativa en la acumulacién de los microorganismos en los soportes. El material no tejido (fibra
blanca 3M) puede acumular un poco méas del doble de microorganismos que el polietileno de baja
densidad, esto podia ser debido a que las porosidades en los materiales no tejidos son de tipo
abierta (Hutten, 2007) en comparacion con las porosidades mixtas (cerradas y abiertas) que
presentan el polietileno de baja densidad, esta caracteristica del material no tejido permite una
gran acumulacién de microorganismos dentro del soporte. También cabe sefialar que la apertura
la porosidad influye en la acumulacion de los microorganismos en la fibra, la apertura de la
porosidad en la fibra morada fue alrededor de 5 mm, mientras que en la fibra blanca es del 0.02
mm, como se observa en la Figura 4.9 la acumulacion de microorganismos en la fibra morada es

de 1.05 g biomasa/g soporte que es un 50% menos que la fibra blanca.

Con estos resultados se selecciond la fibra blanca como soporte de los reactores biol6gicos y con

este material se llevé acabo la evaluacién del reactor.

Evaluacion del régimen de flujo en el RBPFNT

El régimen de flujo en el reactor biolégico por el método estimulo - respuesta fue cuantificado
mediante la inyeccién de un colorante no reactivo (azul de metileno). El experimento se realizé
en el sistema de la Figura 4.10, el colorante se inyecté en forma de pulso y se determiné su
concentracion a la salida del sistema por colorimetria construyéndose la curva E con los datos

obtenidos para establecer el TRH.

Las corridas experimentales se dividieron en dos partes, sin flujo de aire y con diferentes flujos

de aire en el reactor.
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Figura 4.10. Sistema para determinar el régimen de flujo en el reactor
Primera etapa sin flujo de aire

En esta primera etapa se muestran los resultados experimentales de la inyeccion de la tinta
cuando no hay flujo de aire suministrado al reactor. La Figura 4.11 muestra los resultados
experimentales de la salida del colorante, como se puede observar la curva que se genero es
parecida a una campana simétrica. Por lo cual se puede considerar que existe una dispersion de
la tinta a lo largo del reactor, como lo plantea Levenspiel en el 2004 en la teoria de dispersion
longitudinal. Se realizé la normalizacién de la curva de concentraciones E de acuerdo a la
metodologia descrita en Levenspiel (2004) donde E es la distribucion de las edades del fluido,
D/uL, es la dispersion dentro del reactor, D es el coeficiente de dispersién y 6 es el tiempo
adimensional, los resultados se compararon contra el modelo de dispersion (ecuacion 4.1), se
utilizaron las ecuaciones que describen un recipiente cerrado y se consideré una pequefia

dispersion para un tiempo de residencia de 2.5 h.

1 (1 - 0)2 (4.1)

JanuL 2| 4D/l

E9=t_*E=
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Figura 4.11.

Concentracién de azul de metileno en la inyeccion por impulso sin flujo de aire

Los valores de TRH tedrico y experimental (2.5 y 2.36) son similares por lo que se podra decir

gue se tiene un flujo pistén con una ligera dispersion.
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Figura 4.12. Comparacion de datos experimentales de una inyeccion por pulso contra el modelo

de dispersién
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Los resultados que se muestran en la Figura 4.12 indican que la curva estd desfasada con
respecto al modelo tedrico esto quiere decir que dentro del reactor existen zonas donde el liquido
esti estancado, se calcularon las zonas estancadas como lo calculé Pérez & Torres (2008),

dando un valor de 9.2%, el coeficiente de dispersién D/uL del sistema fue de 0.0463.

Segunda etapa a diferentes flujos de aire

Se realizaron los experimentos de estimulo respuesta con flujo de aire los resultados de la
concentracién de la tinta cuando se inyect6 un pulso de colorante se muestran en la figura 4.13,
como se observa, la concentracion de la tinta a la salida del recipiente se comportd como un
tanque totalmente mezclado cuando se aliment6 un flujo de aire de 4.33 L/min, en la literatura
cientifica la forma mas comun de modelar el flujo en el seno del liqguido en un sistema de
biopelicula es mediante un reactor perfectamente mezclado (Eberl, et al., 2006), el mezclado es
el resultado de la agitaciébn neumatica de la dispersion de las burbujas de aire en el liquido

(Sanchez Pérez, et al., 2006).
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Figura 4.13. Concentraciéon de azul de metileno en la inyeccion por impulso con flujo de aire
(5.4 L/min)
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Este mismo comportamiento de flujo se observé a diferentes flujos de aire (6.12, 8.62, 11.20 y
16.22 L/min). Se compararon los resultados experimentales de la salida del colorante contra el
modelo de tanque agitado para un tiempo de residencia de 2.5 h (t,); los resultados se muestran

en la figura 4.14.
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Figura 4.14. Simulacién de los resultados experimentales

Como se puede observar en la Figura 4.14, la correspondencia de los datos experimentales con
los obtenidos con el modelo fue de un coeficiente de correlacién del 0.99936 por lo que se puede

asegurar que este tipo de reactor se comporta como un sistema completamente mezclado.

Fue importante determinar el régimen de flujo en el reactor ya que esto permiti6 modelar los
procesos que ocurren dentro del sistema durante la degradacion del fenol. Por ejemplo, dado que
el reactor se comporta como un sistema totalmente mezclado se concluye que no habra
gradientes de concentracion en el seno del liquido sélo habra transporte por un flujo convectivo
y no por un flujo difusivo. Lo anterior es una de las premisas que se tomaron en cuenta para la

modelacion de los procesos quimicos fisicos y biolégicos que ocurren en el sistema.
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Evaluacién del tiempo de mezcla

Durante los primeros minutos en la determinacién del régimen de flujo se registré una diferencia
en los tiempos que el colorante (azul de metileno) alcanzaba la mezcla completa a los diferentes
flujos de aire donde se desarroll6 el experimento, por lo cual se determiné el tiempo de mezcla
(6) en el reactor para cada corrida, este parametro es un indicador del mezclado del liquido dentro

del recipiente como lo muestran los estudios realizados por (Pirdashti & Kompany, 2009)

Se midio la concentracion del colorante cada minuto hasta que se alcanzo la mezcla completa a
cuatro diferentes flujos de aire (6.12, 8.62, 11.20 y 16.20 L/min), los resultados se muestran en la
Figura 4.15, en la cual se observa que las mediciones del colorante llegan a una concentracion
maxima que es cuando el sistema alcanza la mezcla completa, también se observé que conforme
se aumentaba el flujo de aire (la velocidad superficial del aire) el tiempo para alcanzar la mezcla
completa disminuyd esto quiere decir que hay una mayor agitacion en el liquido ocasionada por

la agitacién neumatica del flujo de aire que pasa a través del sistema.

En la figura 4.15 se muestran los valores obtenidos del calculo del tiempo de mezcla para los
diferentes flujos de aire (6.12, 8.62, 11.20 y 16.20 L/min), se determiné que el tiempo de mezcla
disminuy6 de 13 a 7 min conforme el flujo de aire aumentaba esto demuestra que hay una
agitacion mas vigorosa en el RBPFNT. Esta agitacién puede favorecer los fenbmenos de
transporte y de transferencia de masa del seno de liquido hacia los microorganismos de la
biopelicula, pero también pueden aumentar los fenémenos de desprendimiento de los

microorganismos del soporte, esta parte se evalué cuando el soporte desarroll6 la biopelicula.
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Figura 4.15. Medicion de las concentraciones de azul de metileno a diferentes flujos de aire y

célculo del tiempo de mezcla

Evaluacién de la transferencia de oxigeno

La transferencia de oxigeno hacia el seno del liquido fue evaluada por la metodologia de
agotamiento (Garcia-Ochoa & Gomez, 2009) cuando no se tenia microorganismos sobre el
soporte no tejido, se tuvieron condiciones controladas de la temperatura (21°C).y el pH (7.4), La
figura 4.16 muestra las mediciones de oxigeno disuelto a diferentes velocidades de aireacién, se
observé que a una velocidad de aire de 0.042 L/min se llegaba una condicién de saturacion (6.4

mg oxigeno disuelto/L) mas rapidamente.
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Figura 4.16. Mediciones de oxigeno disuelto a diferentes flujos de aire utilizando el método

estimulo-respuesta

Se calcularon los coeficientes de transferencia de masa K; a linealizando la ecuacion 15 con la

cual se obtuvo la ecuacion 4.2.

In(C; — C) = — K at + In(Cy — Cy) 4.2)

Se obtuvieron los resultados que se muestran en la tabla 4.2

Tabla 4.2. Valores del coeficiente de transferencia de masa, k; a, a diferentes flujos de aire

Flujo de aire (L/min) Ug (m/s) kya (min 1)
4.39 0.025 0.219
5.86 0.034 0.229
7.39 0.043 0.235

Los valores del coeficiente K; a incrementaron de 0.57 a 0.86, cabe sefalar que no se pudieron

realizar mediciones a flujos de aire mayores de 7.39 debido a que se observo fisicamente una

agitacion muy vigorosa dentro del reactor.
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Una vez operado el RBPENT en continuo durante un periodo de tres semanas a una carga
organica de 16.4 g fenol/[m? d] se volvieron a evaluar los coeficientes de transferencia de masa
para determinar si el coeficiente presentaba alguna variacién por el consumo de oxigeno de los
microorganismos que se encontraban en el soporte; para evaluar el coeficiente se utilizé la

metodologia estimulo respuesta descrita en Garcia-Ochoa & Gomez (2009).

Después de tres semanas de operacion el reactor presentaba una acumulacion considerable de
microorganismos en todo el soporte, la Figura 4.17 muestra diferentes fotografias del soporte en
las cuales se pueden observar la gran cantidad de microorganismos que se encontraban fijos al

soporte no tejido 250 mg SST/cm?.

Figura 4.17. Fotografias del soporte no tejido después de tres semanas de operacion a una

carga de 16.4 g fenol/[m? d].

La Figura 4.18 muestra los resultados experimentales y las rapideces de aireacién a los cuales

se realizé la experimentacion, como se observa los primeros experimentos (0.009 0.021 y 0.050
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m/s) no alcanzaron la saturacion del oxigeno contrario a lo que pasaba en el reactor sin
microorganismos, esto es importante ya que estos resultados muestran que existe un consumo
importante del oxigeno transferido al RBPFNT otro punto a destacar es que a una mayor Ug
(0.129 m/s) la saturacion del oxigeno dentro del rector se alcanza més rapidamente por ultimo es
preciso puntualizar que en las tres Ultimas rapideces de aireacion sélo se percibe una pequena

diferencia menor al (0.3%) en el tiempo que se alcanza la saturacion del oxigeno en el liquido.
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Figura 4.18. Mediciones de oxigeno disuelto a diferentes flujos de aire

Con estos resultados se calculé el coeficiente de transferencia de masa mediante la linealizacion
de la ecuacién 4.3 ya que ésta considera la velocidad de utilizacién de oxigeno (VUO) por los

microorganismos.

dC

(4.3)

dt

[KLa CS - (VUO)] - KLa C
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Los resultados del coeficiente se muestran en la figura 4.19. Se realizé una comparacion con los
coeficientes obtenidos cuando el soporte no tenia microorganismos, los resultados muestran que
cuando el soporte tenia biomasa adherida los coeficientes de transferencia aumentaron un 50%
esto puede ser ocasionado por la gran cantidad de microorganismos dentro del soporte (250 mg
SST/cm?) que utilizaron rapidamente el oxigeno transferido en el seno del liquido ocasionando
un aumento en el coeficiente de masa. También cabe destacar que las velocidades de aireacion

que se pudieron utilizar en el reactor fueron de 0.0088 a 0.12 m/s.
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Figura 4.19. Variacién del coeficiente de transferencia de masa k; a a diferentes velocidades de

aire, con y sin microorganismos

En los resultados del reactor con microorganismos el k; a aumenta al aumentar el flujo de aire;

sin embargo, al aumentar la velocidad de aireacion por encima de 0.095 m/s no se observé un
aumento considerable del coeficiente (1.02 a 1.09 min). Por lo cual se puede concluir que un

aumento por arriba de este valor no favorecera la transferencia de oxigeno en el sistema.

Se determind el coeficiente de respiracion celular en el RBPFNT cuando se detuvo el sistema de

aireacion en los experimentos anteriores, los resultados se muestran en la Figura 4.20. Los
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resultados experimentales de las mediciones de oxigeno en el reactor disminuyen linealmente

después de los 50 min.

Oxigeno disuelto (mg/L)
o =N W Ry N o

0 20 40 60 80 100 120 140
Tiempo (min)

Figura 4.20. Mediciones del consumo de oxigeno disuelto en un reactor discontinuo

Con estos resultados se determiné el coeficiente de respiracion celular (k;) que es la pendiente
de larecta, el coeficiente fue de 0.0179 mg O /L min mientras que, los sélidos totales en el reactor
fueron de 7.52 g/L cabe sefialar que este coeficiente no cambio en el transcurso de los
experimentos lo cual quiere decir que la cantidad de biomasa dentro el reactor se mantuvo

constante durante la experimentacion.

Evaluacién de la transferencia de masa

Perfiles de degradacion del fenol a diferentes concentraciones de fenol

Una vez terminadas las pruebas de trasferencia de oxigeno el reactor de platos se operé en forma

continua durante tres semanas a una carga organica superficial (CO) de 16.4 g fenol/[m?d], el
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reactor seguia teniendo un comportamiento estable con remociones del contaminante cercanas

al 100%.

En este momento se oper6 el rector en una forma discontinua alimentando tres diferentes
concentraciones de fenol (100, 244, 798 mg/L) se realizaron mediciones de fenol con respecto al
tiempo para cuantificar la disminucién de fenol los resultados se muestran en las Figuras 4.21,

4.22 y 4.23. El flujo de aire en estos experimentos fue de 13.88 L/min.

En el perfil 100 mg/L de degradacion (Figura 4.21) se observé que la diminucion de fenol se
comportaba de una forma lineal, el oxigeno disuelto se mantuvo en 6.54 mg/L durante la mayor
parte del experimento la degradacion del fenol se llevé a cabo en 11 horas esto quiere decir que
hubo un aumento en el tiempo de degradacion de 9 horas comparado con las pruebas en
suspension, este aumento es ocasionado por los fendmenos de trasferencia y difusion dentro de

la biopelicula por lo cual fue de vital importancia su estudio.
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Figura 4.21. Perfil de degradacion de fenol con una concentracion inicial de 100mg/L

En el siguiente experimento se aumento la concentracion de fenol en el reactor a 244 mg/L, se

midieron la concentracién de oxigeno y de fenol en el perfil de degradacion a lo largo del tiempo;

80



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

el flujo de aire fue de 13.88 L/min. La Figura 4.22 muestra los resultados experimentales de la
degradacion del fenol durante 35 h, esto es 7 horas mas a lo esperado y se observé una pequefia
pérdida en la linealidad en la degradacion esto podria haber sido a una posible inhibicién de los
microorganismos Es posible pensar que los microorganismos sufran una inhibicion debido a la

cantidad de fenol (244 mg/L).
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Figura 4.22. Perfil de degradacion de fenol con una concentracion inicial de 240 mg/L

Sin embargo, en el siguiente experimento cuando la concentracion de fenol se aument6é a 798
mg/L y flujo de aire se mantuvo en 13.88 L/min, el comportamiento del oxigeno disuelto fue
disminuyendo hasta valores cercanos a 2 mg/L por lo que se tenia un déficit por oxigeno disuelto
en el sistema. La Figura 4.23 muestra el comportamiento del fenol y del oxigeno disuelto en estas

condiciones de operacion.
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Figura 4.23. Perfil de degradacion de fenol con una concentracion inicial de 798 mg/L

Como se puede observar se pierde totalmente la linealidad de la degradacion del contaminante
como se mostraba en las graficas anteriores. Un mayor consumo del contaminante por los
microorganismos puede ser ocasionado por un mayor gradiente de concentracion lo que permite
una mayor penetraciéon y asimilacién del contaminante en la biopelicula, por esta razon es que se

lleva a cabo un aumento en el consumo de oxigeno en la biopelicula.

Este punto es importante ya que para concentraciones de fenol superiores a 250 mg/L sera
necesario que la modelacion matematica del sistema se realice con la ecuacién de Monod de

doble sustrato limitante.

S 0
Ry = Hmax (KS + S) (KO + 0>XH (4.4)

Es importante que las determinaciones de los coeficientes de transferencia se lleven a cabo en
condiciones donde no existe una limitacion por el oxigeno disuelto o una inhibicion en el sistema
por lo cual se determiné que los perfiles de 100 mg/L son los adecuados para hacer las

determinaciones del experimento.
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Operacion del reactor de biopelicula de manera discontinua

Tres perfiles de degradacion fueron realizados en el RBPFNT iniciando con una concentracion de
100 mg/L, la operacion del reactor se realizd a 4 diferentes flujos de aire (13.89, 16.66, 19.52 y
22.44 L/min). Durante esta experimentacion se midieron: los parametros concentracién de fenol,

de SST, de SSV, asi como la turbiedad y el oxigeno disuelto.

La Figura 4.24 muestra los resultados que se obtuvieron de la determinacion de fenoles a
diferentes tiempos de reaccion, cuando el flujo de aire aumenté de 13.89 a 19.52 L/min el tiempo
de reaccion para una degradacién completa de fenol disminuy6 de 12 a 8 horas. También es
importante mencionar que un aumento en el flujo de aire por arriba de 19.52 L/min no mejoré el
tiempo de reaccion. El comportamiento de la disminucion del fenol con respecto al tiempo tuvo
una tendencia lineal como ya se habia mostrado en los experimentos anteriores. Se calcularon
las pendientes de estas curvas por medio de regresiones lineales para determinar las velocidades

aparentes de reaccion los resultados se muestran en la misma Figura 4.24.
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Figura 4.24. Perfil de degradacién mediciones de fenoles a diferentes velocidades de aireaciéon
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El aumento en el flujo del aire tiene un efecto directo en la velocidad de aireacion (Ug), esta
velocidad repercute en el numero de Reynolds. Gonzalez-Brambila y Lopez-Isunza en el 2011,
demostraron que el aumento en el nimero de Reynolds en un reactor de biopelicula disminuye
la capa de transferencia de masa y por lo tanto aumenta la tasa de reaccién en el reactor, esto
es principalmente por el aumento en el coeficiente de transferencia de masa, si se recuerda que
kc=D/L. donde D es el coeficiente de difusién y L. es el espesor de la capa limite, al disminuir el
espesor de la capa limite se aumenta el coeficiente de masa externo y por lo tanto la rapidez de
reaccion. La rapidez de reaccion en el reactor aumentd un 50% cuando se oper6 a una velocidad

superficial de 0.112 m/s con respecto a la velocidad de aireacion de 0.80 m/s.

También es importante recordar que un aumento en la Ug aumentd la agitacion del sistema
significativamente el tiempo de mezcla en el liquido disminuyo de 13 a 7 min como lo mostraron
los resultados experimentales obtenidos en este tipo de reactor, por lo que se afirma que el
reactor de platos presenta fendmenos de transferencia de masa entre el liquido y la biopelicula

que son necesarios cuantificar.

Existen varias formas de calcular los coeficientes de trasferencia de masa, en este trabajo se
ocuparon dos formas, por nUmeros dimensionales y realizando una modelacién matematica en

Aquasim.

Determinacion del coeficiente de transferencia de masa por nUmeros adimensionales.

Se determind el coeficiente de transferencia de masa en el RBPFNT mediante ecuaciones
empiricas (Gonzalez-Brambila y Lopez-Isunza, 2008). Como primer punto se calculé el numero
de Reynolds para un sistema de dos fases de acuerdo a la ecuacién 4.5 (Treybal, 1980). Esta
ecuacion esta disefiada para calcular el nimero de Reynolds en un sistema de dos fases cuando

se tiene un “enjambre” de burbujas.
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_ dpVspr (4.5)
Uy,

Re

Donde dp es el diametro de la burbuja pL densidad del liquido, pL viscosidad del liquido y Vs es
la velocidad de deslizamiento. Este ultimo se calcula de acuerdo a la ecuacion 4.5. Para
determinar este parametro es necesario determinar el diametro de la burbuja que el gas forma
cuando pasa a través del reactor. La Figura 4.25 (A) muestra fotografias de las burbujas en el
reactor. Se observa que el didmetro de las burbujas de gas es mas o menos de un tamafio
uniforme y se distribuyen uniformemente a través del reactor, que son perfectamente esféricas y
tienen un didmetro promedio de 1 mm (n=30 mediciones). También se realiz6 el calculo del
diametro de la burbuja a diferentes flujos de aire mediante las ecuaciones descritas en Najafpour
en el 2007 y Treybal en 1980 pero no se encontré un cambio significativo en el diametro de la

burbuja por lo que se consider6 que este pardmetro permanecia constante.

0 10 20 30
Flujo de aire (L/min)

Figura 4.25. Diametro de burbuja en el reactor (A) y fraccién hueca, a, ocupada por el gas en

el reactor (B).
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Otro factor determinante para calcular la velocidad de deslizamiento es la fraccién hueca que
ocupa el gas en el reactor. En las columnas de burbujeo la presion estatica del fluido es el
componente dominante de la caida de presién y por lo tanto es importante determinar la fraccion
hueca que ocupa la dispersién del gas (a). En la Figura 4.25 (B) se puede observar como cambia
a con respecto al flujo de aire. Si la velocidad superficial del gas, definida como el flujo volumétrico
del gas dividido entre el &rea transversal del tanque, es Vg, entonces Vg/a, puede considerarse
como la velocidad real del gas en relaciéon con las paredes del tanque. Si el liquido fluye en forma
ascendente, a corriente paralela con el gas, a una velocidad relativa a las paredes del tanque
VL/(1-a), (Treybal, 1980; Holland y Bragg, 2002) entonces la velocidad relativa del gas y del

liquido, o la velocidad de deslizamiento, es determinado por la ecuacion 4.6:

Vv, W (4.6)
a l1—-a

En el caso de esta experimentacion no hay flujo de liquido; el sistema se operd de forma
discontinua por lo tanto la velocidad de ascenso se calcul6 de la siguiente forma (Ecuacién 4.7)

V 4.7
v Ve (4.7)
a

Para determinar el nimero de Reynolds, la viscosidad y la densidad del liquido se consideraron

constantes ya que la temperatura se mantuvo a 20°C durante los experimentos.

Los coeficientes de transferencia de masa fueron calculados mediante las correlaciones
empiricas descritas por Gonzalez-Brambila y LOpez-Isunza (2008). Dos de estas funciones
consideran el coeficiente como funcion de los niumeros de Reynolds y Schmidt mientras que el

tercero solo de éste ultimo, los modelos se muestran en la parte superior de la tabla y los
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resultados en la parte inferior de ésta. El numero de Schmidt (Sc) se determiné mediante la

ecuacion 4.8.
Hs (4.8)
Sc=—
=D

Donde ps es la viscosidad cinematica del agua y D es el coeficiente de difusion del fenol en agua
a 20°C (Coulson & Richardson, 1979; Dean, 2000), estos pardmetros se consideraron constantes
en todos los experimentos. La Tabla 4.3 muestra los coeficientes de transferencia de masa

calculados con las ecuaciones empiricas mencionadas en el parrafo anterior.

Modelacion del sistema en discontinuo en Aquasim

Para la modelacion del sistema en Aquasim se tomaron en cuenta las variables obtenidas de los
sistemas en suspension Y, Ks y Umax, S€ considerd que la hidraulica del reactor era la de un
sistema de biopelicula con el seno del liquido totalmente mezclado, se utilizaron los perfiles de
degradaciéon de 100 mg/L cuando el reactor se oper6é en modo discontinuo a diferentes flujos de
aire, el resultado de la simulacién se muestra en la Figura 4.26. En una primera parte se estimé
el coeficiente de difusion en la biopelicula. Se determiné que en el flujo de aire mas alto
(19.66 L/min) ya no existia un cambio significativo en la velocidad de reaccion aparente por lo
cual se considerd que la capa de trasferencia seria minima (0.1um) en este experimento se
determiné el coeficiente de difusién del fenol en la biopelicula ajustando el modelo a los datos
experimentales ( Dpioriim) Mediante la estimacion de parametros se obtuvo un valor de un valor
2.36 x 10 m?/h. Con este resultado se simul6 el sistema con una capa de transferencia de masa
gue se oponia al transporte de los sustratos y se estimaron los coeficientes de transferencia de

masa externa k. con una cinética tipo Monod.
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Figura 4.26. Simulacion en Aquasim del reactor de biopelicula operada en régimen discontinuo

considerando la cinética de Monod

Como se puede observar no hay un buen ajuste del modelo a los datos experimentales cuando
se utiliz6 una cinética de tipo Monod la desviacién relativa media fue del 84% para la eliminacion
de fenol, por lo cual en esta simulacibn no es recomendable determinar los coeficientes de

transferencia de masa.

Cuando se determinaron las pendientes para obtener las velocidades aparentes de disminucion
del fenol se observé que la pendiente de disminucion de los datos experimentales fue constante
por lo cual se pens6 que los datos experimentales podrian ser simulados con una cinética de
orden cero, se realizé la modelacion tomando esta consideracion, los resultados se muestran en
la Figura 4.27 se puede observar que esta modelacién tienen un mejor ajuste a los datos

experimentales teniendo una desviaciéon media relativa de 6.2%.
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Figura 4.27.

considerando la cinética de orden cero.

Con los resultados arrojados por este modelo

Simulacion en Aquasim del reactor de biopelicula operada en régimen discontinuo

se obtuvieron los valores de los coeficientes de

transferencia de masa externo para las diferentes velocidades de aireacién. Los resultados del

modelo Aquasim y los modelos empiricos se muestran en la Tabla 4.3.

En los 4 modelos se muestra una variacion del coeficiente de transferencia de masa al aumentar

la velocidad superficial (Ug).

Tabla 4.3. Comparaciéon de los coeficientes de

transferencia de masa externa utilizando tres

ecuaciones empiricas y el modelo Aquasim.

Velocidad de aireacion
Parametro (Ug) mis

0.080 0.096 0.112
Numero de Reynolds 4537.81 4667.14 5103.2
Nimero Schmidt 8581.19 8581.19 8581.19
Modelo 1k, = ﬁ?:;/s 2.60E-04 2.71E-04 2.81E-04
Modelo 2 k, = R:%:‘c/lsk 1.06E-03 1.10E-03 1.14E-03
Modelo 3 k. = 0.0889V,Sc0704 6.59E-04 7.17E-04 7.67E-04
k. Modelo Aquasim 3.67E-05 4.74E-05 2.68E-04
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Estos resultados son favorables ya que existe un aumento en la velocidad de consumo del
sustrato y esto es debido aumento del coeficiente de transferencia de masa externa. Sin embargo,
es necesario evaluar el desprendimiento de la biopelicula ya que se encuentra reportado que un
aumento en la velocidad superficial del liquido o del aire repercute en el desprendimiento de los
microorganismos del soporte debido a los esfuerzos de corte sobre la biopelicula. Ademas, las

velocidades de aireacion pueden afectar el desempefio de las células.

Desprendimiento de los microorganismos del soporte a diferentes flujos de aire.

Durante los experimentos de consumo de fenol (perfiles de degradacion) se midieron SST en la
parte liquida del reactor con la técnica de densidad Optica, para determinar la biomasa que fue
desprendida del soporte. La Figura 4.28 muestra la concentracion de SST con respecto al tiempo,
se puede observar que la concentracion de SST en todas las corridas experimentales fue menor
de 20 mg SSTIL, este valor representa el 0.1% de la biomasa que habia en el reactor este valor
se obtuvo mediante el balance de masa entre la biomasa inicial en los soportes y los SST que

habia en el reactor al finalizar cada experimentacion.
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Figura 4.28. Biomasa desprendida del soporte a diferentes flujos de aire.
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Con estas mediciones se pudieron comprobar que hay un desprendimiento minimo de la biomasa
del soporte a pesar de haber estado expuesta durante 8 horas a esfuerzos cortantes de 1.05 Pa
que fueron desarrollados cuando se trabajé con el mayor flujo de aire (19.6 L/min). Por lo que se
puede considerar que los espacios huecos del soporte no tejido (porosidad) sirve como una
proteccién a las células que se encuentran dentro de sus porosidades, y que este material es util

para evitar el desprendimiento de la biomasa.

La Figura 4.29 muestra un acercamiento de la biomasa en la fibra no tejida en un microscopio
estereoscopico marca Olympus y modelo SZX7 de una pequefia seccion del soporte, se puede
observar que la biopelicula estaba consolidada al soporte y que los poros del soporte se

encontraban saturados de biomasa (250 mg SST/cm?) (fotografias A, By C).

Figura 4.29. Fotografias del soporte fibroso no tejido en el microscopio estereoscoépico

(Olympus SzZX7)

Es importante mencionar que el desprendimiento de los microorganismos de los soportes
causado por los efectos de corte es un proceso instantaneo en comparacion con el crecimiento

de la biopelicula debido a que el tiempo caracteristico para el desprendimiento por esfuerzos
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cortantes es 6 6rdenes de magnitud mas pequefio que el tiempo caracteristico para el crecimiento

de la biomasa (IWA Task Group on Biofilm Modeling, 2006).

Operacion del reactor en forma continua

Durante un periodo de 60 dias, se operd el RBPFNT a cuatro diferentes cargas organicas (13.54,
24.37, 43.54 y 100 g fenol/[m? d]) manteniendo el flujo de aire a un valor de 16.66 L/min, los
resultados se muestran en la Figura 4.30. El incremento de la carga organica en el reactor se
realizé por medio de un cambio en la concentracidén de alimentacién de contaminante al reactor
de una forma gradual para determinar la maxima carga de contaminantes que el sistema podria

tratar.

La operacién del reactor se inicié con una carga de 13 g fenol/[m2 d], se observé que el reactor
se comport6 de una manera estable con una remocién de fenol cercana al 100%, la concentracién
de oxigeno disuelto en el reactor fue alrededor de 6.4 mg/L, este mismo comportamiento se
mantuvo en las cargas de 24 y 50 g fenol/[m? d]. Cuando la carga se aumenté a un valor de 100
g fenol/[m? d] se observé una diminucién en remocién del contaminante de hasta 41% este
comportamiento fue variable ya que los valores de remocién pasados 6 dias de operacion
fluctuaron entre 80 y 90%, el oxigeno disuelto disminuy6 hasta valores de 2.5, por lo cual la caida
en la remociéon pudo haberse dado por una mezcla entre el déficit en la transferencia de oxigeno

y el aumento en la concentracion a los que los microorganismos al fenol estaban expuestos.
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Figura 4.30. Operacion del reactor en continuo a diferentes cargas organicas superficiales

Los sélidos suspendidos en el RBPFNT fueron cambiando dependiendo de la carga alimentada
en al reactor como lo muestra la Figura 4.31. Los sélidos desprendidos del soporte se pueden
relacionar con el crecimiento de la biomasa debido al consumo de sustrato, una vez que los poros
del material no tejido se encuentra saturado de microorganismos, las nuevas células desplazan
a las células antiguas hacia la parte externa del soporte y van formando una biopelicula que esta
expuesta a los efectos de corte del flujo de aire y del liquido externo, la biopelicula externa es
desprendida del soporte dando por resultado el incremento de SST en el seno del liquido, esto
es favorable para el proceso de degradacion ya que hay un renovacién natural de la biopelicula
del soporte esto hace que en el sistema sea estable en su operacién debido a que no hay

entonces necesidad de realizar lavados para eliminar el exceso de biopelicula.
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Figura 4.31. Sdlidos suspendidos totales durante la operacion del reactor en continuo.

El reactor biolégico con platos de material no tejido es estable en su operacion, permite tratar
cargas de fenol de hasta 50 g fenol/[m? d], de una forma estable sin necesidad de realizar un
lavado al lecho, la configuracién del reactor permite aumentar la agitacion del liquido cuando se
incrementa la velocidad superficial del flujo de aire entre los platos que la conforman, esta
agitacion favorece la rapidez de degradacion aparente debido a que permite incrementar los
coeficientes de transferencia de masa externa K. y el coeficiente de transferencia de oxigeno

k,a.

Actividad de la biomasa en la biopelicula

Fue importante conocer si la gran cantidad de biomasa que los soportes lograban acumular se
encontraba activa o no dentro de los poros del soporte, para ello se midié la actividad global de
los microorganismos por la técnica analitica de actividad a la catalasa en los ocho platos del
reactor. La Figura 4.32 muestra la biomasa total en cada plato, la biomasa viable, se puede
observar que el porcentaje de biomasa viable es cercano al 60% de un total de 63.3 g de biomasa

que contenia el reactor.

94



CAPITULO 4 RESULTADOS Y DISCUSION

12 80
10 = . = - 70 %
. _ = = e [ 605
= 87 * * * ° * L 50 2
RPN = = L4 §
= ©
a , - 30 E
7] =}
- 20 @

2 L 10

0 -0

1 2 3 4 5 6 7 8
Plato
Biomasa total B Biiomasa viable + % biomasa viable
Figura 4.32. Porcentaje de biomasa activa en cada plato del reactor

Esta gran cantidad de biomasa activa 55% permiti6 aumentar la carga organica aplicada hasta
100 g fenol/[m? d] en la biopelicula, la gran cantidad de células en el reactor permitié una mayor
capacidad de tratamiento en un menor volumen hasta 10 veces menor que un reactor

convencional.

Comparacion del RBPFNT de platos y el MBBR

Se inocul6 el MBBR con biomasa aclimatada para la degradacion del fenol, posteriormente se
operd de manera continua por un periodo de 21 dias alimentando una carga superficial de 16.2
g fenol/[m? d], durante este periodo de estabilizacion el comportamiento del reactor fue estable,

se observaron remociones cercanas al 100 %,

Se realizé la comparacion de los dos reactores bioldégicos Por lo cual se obtuvieron los
coeficientes de transferencia de oxigeno para el MBBR y se compararon con los obtenidos en el
reactor por platos los resultados se muestran en la Figura 4.33, Los SSV se mantuvieron en el

orden de 15 mg/L el nivel de oxigeno disuelto se mantuvo cercano a 6.4 mg O, /L.
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Una vez que el reactor se mantuvo estable durante un periodo de 20 dias se procedi6 a realizar
las pruebas experimentales para evaluar los coeficientes de transferencia de masa, Se realizaron
las mediciones oxigeno transferido (mgO2/L) a diferentes intervalos de tiempo y a diferentes flujos

de aire mediante el método de agotamiento.

Se calcularon los coeficientes de transferencia de masa k;a y se compararon con los obtenidos
en el reactor de platos, los resultados se muestran en la Figura 4.33. Se observo que el coeficiente
en el reactor de platos es mayor que en el MBBR, estos resultados se pueden atribuir a que las
velocidades superficiales del aire dentro del reactor de platos son mayores (0.0088 a 0.12 m/s)
comparados con el del MBBR (0.0014 a 0.021 m/s) al aumentar la velocidad dentro del reactor
hay una mayor agitacion como se vio en el apartado del tiempo de mezcla, por lo cual hay una
disminucién en la capa limite entre el gas y el liquido y esto favorece un incremento en el

coeficiente k; a.

1.2
*
1 V'S 4
708
€ 06 ®
S 0.4 M
x U. *
0.2
*
0
0 5 10 15 20 25
Flujo de aire (L/min)
MBBR @ Reactor de platos
Figura 4.33. Comparacion de los coeficientes de transferencia de masa en dos reactores que

utilizan fibras no tejidas como soporte
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Estos resultados son interesantes debido a que en el reactor de platos se pueden obtener
coeficientes de transferencia de masa de 1.1 min' a un menor flujo de aire alimentado.
Suministrar un menor volumen de aire en el reactor trae como consecuencia un menor consumo
de energia, esto es una ventaja técnica con respecto al MBBR, el disefio del reactor por platos

permite trasferir mayores cantidades de oxigeno en un mismo volumen de agua.

Se oper6 el MBBR de manera discontinua para determinar las rapideces aparentes de reaccion
a diferentes flujos de aire, para compararlos con los valores obtenidos en el reactor por platos, la
Figura 4.34 muestra los resultados obtenidos. Se puede ver que el MBBR mejora la rapidez de
reaccion conforme se aumento el flujo de aire tal como pasaba en el reactor por platos. Sin
embargo, éste lo hace de una manera distinta, a un flujo de aire de 16.66 L/min se puede ver que
hay una diminucién en la velocidad aparente de reaccién comparado con el reactor por platos.
Cuando se aumenta el flujo de aire a 19.52 L/min el tiempo de reacciéon vuelve a ser similar al
reactor por platos, visualmente se pudo observar que la agitacién en el reactor se vuelve muy

vigorosa al punto que las fibras se mueven de una forma cadtica dentro del reactor.
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Figura 4.34. Comparacion de la rapidez de reaccion aparente de reaccion entre el MBBR y el

reactor por platos
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Es importante mencionar que se presentaron problemas operacionales con el MBBR debido a
que las fibras se enredaban unas con otras lo que hacia que éstas se movieran compactadas
dentro del reactor lo que ocasionaba una diminucion en el area de contacto, por lo cual se tenia
gque detener el sistema vaciar el empaque y separarlo, esto representa una desventaja ya que el

vaciado del reactor a nivel industrial representaria un mantenimiento mayor.

Se opero el reactor MBBR a diferentes cargas organicas (13, 24, 34, 43, g fenol/m? d), durante
un periodo de 60 dias, se tuvieron las mismas condiciones de operacion que en el reactor por
platos los resultados se muestran en la figura 4.35. Los resultados mostraron que este tipo de
sistema puede tratar cargas organicas de hasta 24 g fenol/[m? d] de una manera estable con
cargas mas elevadas los porcentajes de remocidn caen y no es posible restablecer las

remociones del 100% de fenol el oxigeno disuelto también cae hasta valores cercanos al 4%.
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Figura 4.35. Operacion del MBBR en continuo a diferentes cargas organicas superficiales

El RBPFNT tiene ventajas significativas con respecto al MBBR, como primer punto permite la

operacion en continuo sin la necesidad de llevar acabo algiin mantenimiento o algdn paro durante
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su operacion, mejord considerablemente la transferencia de oxigeno en el liquido al alcanzar
valores del k; a de 1.1 min't a menores flujos de aire esto permitié utilizar un menor flujo de aire
para operarlo, el reactor por platos permitié tratar cargas organicas de 50 g fenol/[m? d] de una
manera estable esto representa un 32 % mas que el MBBR a las mismas condiciones de
operacién. Técnicamente el reactor por platos es una opcién adecuada para el tratamiento de las
aguas residuales que contienen compuestos téxicos como el fenol su configuracion permite

incrementar el mezclado.

En literatura cientifica existen tecnologias consolidadas para el tratamiento de aguas residuales,
estas tecnologias han sido probadas en diferentes paises y regiones la Tabla 4.4 muestra una

comparacion:

Tabla 4.4. Cargas orgéanicas aplicadas en diferentes tecnologias para el tratamiento de agua (WEF

2011)
Tecnologia de biopelicula Caé?l?ogf;?sg;ca C?/rgﬁlgré%ﬁlgfa Remocion
g DBO/m2 d Kg DBO/m3 d %
Alta carga >20 e 75 a 80
MBBR* Normal carga 5a15 | - 80a90
Baja carga 5 e 98
Filtro biolégico Aireado 1.5-6 90-65
Bio-discos 15-30 | e 65-90
Filtro percolador 20-39 0.32a0.96 50-75
r?}%?/ﬁtz’l\rlgigﬁgécﬁfe lecho 13243.0 5.91 a 16.48 80-99.9
Reactor biologico de platos 32.54 2 263.0 14.31 2100.8 86.8-99.9

fibrosos no tejidos **

Este trabajo**
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Inicialmente se estimaron los coeficientes cinéticos de un consorcio biolégico mixto adaptado a
la degradacion de fenol, proveniente de una planta de tratamiento de aguas residuales,
obteniéndose un coeficiente de rendimiento celular (Y) de 0.6821 mg SSV/mg fenol, el coeficiente
de saturacion media (Ks) fue de 26.2 mg/L y la tasa maxima de crecimiento especifico (umax) fue

de 0.33 h-1, los cuales son similares a los reportados en la literatura.

Posteriormente se determindé la hidrodindmica del reactor bioldgico de platos fibrosos no tejidos,
el régimen de flujo dentro del reactor del presente estudio se asemeja a un modelo matematico
de tanque totalmente mezclado el modelo matematico tiene un coeficiente de correlacion del
0.99936; el flujo de aire dentro del reactor tiene un efecto directo en el tiempo de mezcla que
disminuye de 13 a 7min esto demuestra que hay una agitacién mas vigorosa dentro del reactor a

mayor velocidades de aireacion.

Por otro lado, se analizd el efecto en la trasferencia de oxigeno en los reactores bilégicos
estudiados a diferentes flujos de aire y se observo que el coeficiente en el reactor de platos es
mayor que en el MBBR, por lo que estos resultados se pueden atribuir a que las velocidades
superficiales del aire dentro del reactor de platos son mayores (0.0088 a 0.12 m/s) comparados
con el del MBBR (0.0014 a 0.021 m/s) por lo cual al aumentar la velocidad de aireacion dentro

del reactor, mas se incrementara el coeficiente de transferencia de masa en el reactor.

Asi mismo, se estableci6 que la velocidad de aireacion aplicada al RBPFNT afecta directamente
los coeficientes de transferencia de masa externo (kq. y la rapidez de reacciéon. De la misma
manera se determind que el coeficiente de transferencia de masa externo ke en el reactor biolégico
aumento6 de 3.67 E-05 a 2.68E-04 m/s, mientras que la rapidez de reaccion aumenté de 8.37 a
11.79 mg phenol/Lh a velocidades de aireacién de 0.080 0.129 m/s. Las mejores condiciones de

degradacion de fenol se llevaron a cabo a velocidades de aireacién de 0.11 m/s.
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El desprendimiento de la biomasa del soporte poroso no tejido se cuantificd y se observé que la
concentracion de SST en todas las corridas experimentales fue menor de 20 mg SSTIL, este valor
representa el 0.1% de la biomasa por lo cual se concluye que hay un desprendimiento minimo
de la biomasa del soporte a pesar de haber estado expuesta durante 8 horas a esfuerzos
cortantes de 1.05 Pa que fueron desarrollados cuando se trabajé con el mayor flujo de aire (19.6
L/min). Por lo que se puede considerar que los espacios huecos del soporte no tejido (porosidad)
sirve como una proteccion a las células que se encuentran dentro de sus porosidades, y que este

material es Util para evitar el desprendimiento de la biomasa.

En otro orden de ideas, se comprobé la operacion del RBPFNT en continuo y se observé que es
estable a cargas organicas superficiales de 12.13 a 50 g fenol/m? dia presentaba una operacion
estable, el oxigeno disuelto en el tanque fue 7.4. a 4.3 mg/L. por otro lado a cargas organicas
superficiales mayores 60 g fenol/[m? d] el reactor sufre un déficit en la transferencia de oxigeno,
lo cual se debe de tomar en cuenta para la modelacion de la reaccion el modelo matematico de
Monod de doble sustrato limitante. El rector por platos presenta un aumento de los coeficientes
de transferencia de oxigeno con respecto a los obtenidos en el reactor MBBR, siendo estos de
un 40% mayor en los flujos de 16.66L/min. EI RBPFNT es estable en su operacién tanto en forma
discontinua como continua, en cuanto al tratamiento de cargas orgénicas en forma continua

permite tratar un 34% mas que un MBBR.

Finalmente, se evaluaron los reactores de biopelicula inmovilizada en un material plastico
conocido técnicamente como material fibroso no tejido (no-woven), utilizando como influente
soluciones sintéticas de fenol. Ademas se llevé acabo la comparacién de dos tipos de
configuraciones, biomasa inmovilizada en platos y biomasa movil en cubos suspendidos tipo
MBBR, este estudio concluye que la velocidad de aireacion tiene un efecto directo en la agitacion

del sistema, en la transferencia de masa, en el desprendimiento de la biopelicula y en la rapidez
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de reaccion, mejorando de una forma positiva la remocion del contaminante modelo, por lo cual

se acepta la hipotesis planteada en este trabajo.
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