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RESUMEN

En el presente trabajo se propone un modelo matematico para un reactor
biolégico que degrada contaminantes xenobidticos presentes en una corriente
liquida. EI modelo matematico describe la dindmica de un reactor aerobio de
pelicula inmovilizada ante cambios bruscos en la alimentacion del sustrato
inhibitorio y de su flujo de alimentacién. Los datos cinéticos que se utilizan en
las simulaciones corresponden a los de un sustrato xenobiético comuan (3-

4dicloroanilina).

El sistema modelado consiste en una pelicula microbiana inmoévil y
alimentacion continua de aire y sustrato a un reactor tipo “air-lift”. Las fases gas
y liquida se consideran como un reactor continuo perfectamente mezclado, los
balances de masa en la fase sélida describen los efectos de difusion en el

interior de la pelicula asi como el crecimiento microbiano.

El modelo propuesto involucra a las tres fases del reactor, ya que en la
mayoria de los trabajos realizados en este campo de investigacién los modelos
son en dos fases, la fase liquida y la fase sélida (pelicula microbiana. Es
importante sefalar que los modelos antes citados suponen una concentracion
de microorganismos fija, sin embargo en el presente modelo se considera un
cambio en la concentraciébn de microorganismos a través de la pelicula,

analizando su comportamiento en diferentes puntos en el espesor de ésta.

Se considera importante el simular la dinamica y el andlisis de los
efectos en las tres fases que conforman el reactor, ante cambios de
alimentacioén del sustrato orgdnico ya sea en su concentracién, como en el flujo
de alimentacion, debido a que el volumen y calidad de los flujos de agua

residual no son constantes en una planta de tratamiento.
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CAPITULO 1

INTRODUCCION

1.1 Generalidades

En los ultimos afos ha aumentado la conciencia de los problemas ambientales
estimulando la atencién entre la relacién que existe entre el desarrollo econémico y su
impacto con el medio ambiente. La industria es primordial para la economia de una
sociedad y es una maquinaria indispensable para su crecimiento. Una de las grandes
paradojas de la tecnologia es que contribuye primordialmente al progreso humano, a la
modernizacién y al bienestar pero a la vez causa la degradacién del medio ambiente

actuando en contra del hombre, tal es el caso de la contaminacién del ague.

La economia y el medio ambiente son dos fenédmenos que se contraponen; un
crecimiento econémico estd acompanado por lo regular del deterioro del ambiente si
no existen reglamentaciones ecolégicas que lo protejan, causado principaimente por la
produccién y el consumo de materias primas asi como de los desechos generados por
la sociedad provenientes de sus actividades cotidianas. El desarrollo de la sociedad
debe estar directamente ligado a la proteccion del medio ambiente (Viessman y
Hammer, 1993).

Una de las ventajas de los procesos biotecnolégicos en cuanto al deterioro del
medio ambiente es el uso de métodos para el tratamiento de aguas residuales. Para
eliminar contaminantes provenientes de las actividades humanas, se han desarrollado
nuevos procesos que permiten reducir la toxicidad de todas estas sustancias que por lo

general estan mezcladas con otros constituyentes.
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Los reactores biolégicos son una parte importante en estos procesos, su uso se
ha incrementado como una alternativa viable para degradar contaminantes organicos
(fenoles, hidrocar.buros aromaticos policiclicos, alifaticos halogenados, etc.), ya que son
capaces de eliminar hasta en un 99% las sustancias téxicas presentes en aguas
residuales. Ademas de que tienen ventajas econémicas y de implementacién sobre los

procesos fisicos y quimicos (Viessman y Hammer, 1993).

1.2 Contaminacién del Agua

Uno de los mayores problemas que enfrenta la sociedad es la contaminacién del agua,
aunque ésta se localiza en todas las regiones de la Tierra, el inconveniente es que su
distribucién, calidad y cantidad son altamente variables de un lugar a otro. Las fuentes
. . . . . ) 3
mas voluminosas de agua son los océanos; se estima que contienen 1,310,000 km™ de
agua, mientras que las fuentes suministradoras de agua maés valiosas son la atmésfera,
la superficie de la Tierra, el subsuelo y los casquetes polares, pero este suministro sélo

es del 3% de lo contenido en los océanos (Viessman y Hammer, 1993).

Es por eso que la escasez del agua, las limitantes ambientales, las
reglamentaciones ecolégicas, y la economia son los principales factores que han
causado que la industria incremente la recirculacién y el tratamiento de sus aguas

residuales.

De forma general, los contaminantes del agua pueden ser clasificados de
acuerdo a su estado (sélido, liquido o gaseoso); por la forma en que se encuentran
(disueltos, suspendidos, agregados 6 formando coloides) y por su naturaleza (organica

6 inorganica), (Quintero, 1993).

A su vez, numerosos compuestos quimicos organicos y diversos iones
inorgénicos son clasificados como contaminantes téxicos. Los contaminantes téxicos
pueden ser clasificados en diez grupos: alifiticos halogenados, fenoles, aromaticos
monociclicos (excluyendo a los fenoles y ftalatos), nitrosaminas, ésteres de ftalatos,
hidrocarburos aromaticos policiclicos, pesticidas, hidrocarburos clorados, bifenilos

policlorados y metales pesados (Viessman y Hammer, 1993).
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1.3 Volumen y Calidad de Flujos Residuales

La determinacion de la cantidad y calidad de desechos presentes en el agua permite

desarrollar estrategias en los tratamientos de agua residual.

Las principales fuentes productoras de aguas residuales son las ciudades, las
industrias y las actividades agricolas. Por lo general, estos desechos se tratan
independientemente; sin embargo, hay algunos desechos industriales que son
transportados y tratados en sistemas municipales. El volumen del agua residual es
altamente variable en cantidad y calidad dependiendo principaimente del producto
producido y del tamafo de la industria. Los desechos generados por las industrias
pueden incluir metales téxicos, compuestos quimicos, materiaies organicos,

contaminantes biolégicos y materiales radiactivos (Viessman y Hammer, 1993).

1.4 Selecciéon de Procesos de Tratamiento

Una industria tiene dos posibilidades para el tratamiento del agua residual generada:
1) el agua puede ser tratada por separado en una planta de tratamiento industrial de
residuos antes de ser descargada al drenaje; 2) los residuos industriales pueden ser
pretratados en un sitio del proceso industrial antes de ser descargados a la planta

municipal.

El pretratamiento de aguas residuales en sitios industriales es frecuentemente
parte del disefio de la planta. Los cambios en los procesos, modificaciones al equipo,
recuperaciéon de subproductos, y la reutilizacion de aguas residuales pueden tener una
ventaja econdémica. Ciertos residuos industriales pueden ser pretratados para reducir
compuestos organicos e inorganicos antes de que el agua sea descargada a la planta

municipal (Viessman y Hammer, 1993).

El principal objetivo en el tratamiento de aguas residuales es reducir la descarga
de téxicos a niveles minimos. La evaluacién de la reduccién de la toxicidad en una
planta de tratamiento es el primer paso. Su propdsito es proveer agua que sea quimica

y microbiolégicamente segura ya sea para el consumo humano (agua potable), o bien
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que tenga una adecuada calidad para uso industrial (agua industrial), (Viessman y

Hammer, 1993).

Existen tres procesos importantes en el tratamiento de aguas residuales y son
usados dependiendo de la industria y el tipo de contaminante presente en el agua.

Estos procesos son: fisicos, quimicos y biolégicos.

Los procesos de tratamientos fisicos son métodos de separacion y limpieza
mecéanica. Los métodos usados son la sedimentacion y la filtracion (Quintero, 1993). El
propédsito principal de los tratamientos quimicos es aglomerar materia especifica y
coloides en floculos que pueden ser separados del agua por sedimentacion y filtracion
(Viessman y Hammer, 1993). Los sistemas de tratamiento biolégico consisten en una
mezcla de microorganismos que oxidan la materia organica disuelta, removiéndola de
la solucién, transformandola en nueva biomasa y en algunos casos en CO, y H,0. La
oxidacién biolégica puede ser realizada en condiciones aerobias y en algunos casos
anaerobias. Existen tres métodos para efectuar la oxidacién biolégica: 1) lagunas de
oxidacion, estabilizacion o aireacion; 2) filtros biolégicos o reactores de escurrimiento; y

3) lodos activados (Quintero, 1993).

1.5 Importancia de los Tratamientos Biolégicos

Entre los diferentes tipos de reactores biolégicos que se utilizan para el tratamiento de
afluentes estan los reactores de células suspendidas y los de células inmovilizadas
(pelicula fija). En determinados casos se prefiere el uso de reactores de pelicula fija a los
de células suspendidas ya que se obtienen altas concentraciones de masa celular y
debido a que la resistencia a la transferencia de masa desde el seno de la solucién a la
pelicula microbiana es importante lo que implica que la difusibn de materiales
inhibitorios se vea reducida (Skowlund y Kirmse, 1989). Los sistemas de pelicula fija se
usan para procesos en los que la degradacién es muy lenta debido a los problemas de

difusién en la pelicula.

El sistema de pelicula fija es mas estable que el sistema de células suspendidas,

ya que al estar inmovilizadas las células no hay problema de lavado del reactor. El
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lavado del reactor consiste en el hecho de que en éste no existen células como
consecuencia de las caracteristicas hidraulicas del reactor; es decir, la tasa de dilucién es

mas grande que la tasa de crecimiento de los microorganismos (Bailey y Ollis, 1986).

En un reactor de pelicula fija los microorganismos son soportados en un material
poroso; sin embargo, también pueden existir células libres como producto del esfuerzo
cortante debido a la hidrodindmica del sistema. La importancia de las células libres en
un reactor de pelicula fija se debe a que pueden degradar los compuestos xenobiéticos
con mayor facilidad que las células inmovilizadas debido a que la resistencia a la
transferencia de masa externa se reduce porque existe un mayor contacto entre el

liquido y las células.

Sin embargo, la contribucién de las células libres en la degradacion del afluente
es pequena si el reactor opera con una tasa de dilucién mas alta que la tasa de
crecimiento de los microorganismos, provocando que el reactor se “lave”, es decir, las
células libres abandonan el reactor como consecuencia de la hidrodindmica del sistema,
llegando eventualmente a desaparecer.'Si el reactor opera con una tasa de dilucién
menor o igual a la tasa de crecimiento de los microorganismos, las células libres
permanecen contribuyendo a una mayor degradacién de sustrato, aumentando la

eficiencia global del reactor de pelicula fija.

Por otra parte, la mayoria de los compuestos xenobidticos son téxicos a niveles
de concentraciéon altos por lo que las células libres son mdas propensas a sufrir inhibicion

ante pequenas variaciones en la concentracién del sustrato.

Evidencias experimentales (Chavez-Rivera, 1994) comprueban que la cantidad
de células libres en un reactor de pelicula fija no influye fuertemente en la degradaciéon
del sustrato, ya que el porcentaje de masa de células libres es de 0.5% con respecto a la
masa de células inmovilizadas para un tiempo de residencia de cinco horas. Ademas

estas células libres no se sabe si estidn vivas o muertas.

Entre los reactores de pelicula fija se encuentran los reactores de escurrimiento y
los reactores contactores rotatorios. Los reactores de escurrimiento consisten en lechos

de piedras o de algin otro material ya sea poroso o de pldstico, sobre los cuales crece
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una pelicula de microorganismos que se adhiere al soporte. Al filtro se le afade en
forma continua o intermitente el agua residual; el liquido escurre entre los intersticios y
es consumido por la pelicula de microorganismos. Un reactor biolégico contactor
rotatorio consiste en una serie de discos de empaque de plastico de gran didmetro que

giran lentamente en tanques que contienen al agua residual (Quintero, 1993).

Los reactores de pelicula fija ofrecen una buena opcién para la biodegradacion
de materiales organicos principalmente xenobibticos; es decir, aquellos compuestos
que han sido sintetizados quimicamente y que no se encuentran en forma natural en el
medio ambiente, por lo que frecuentemente su degradacién resulta dificil. Existen
trabajos que confirman la utilidad de los reactores de pelicula fija para la degradacion de
compuestos como naftalen-2-sulfonato (Wagner y Hempel, 1988), fenol (Worden y
Donaldson, 1987; Livingston y Chase, 1989; Fan etal, 1990), y 3-4 dicloroanilina
(Chavez-Rivera, 1994; Livingston, 1991).

Se han disefiado nuevos reactores que ofrecen ventajas econémicas, técnicas y
hasta biolégicas sobre los reactores convencionales (generalmente de células
suspendidas) en los procesos de produccién de biomasa (antibiéticos, enzimas,
esteroides), o en los procesos de tratamiento de aguas residuales. Entre este tipo de
reactores se encuentran los reactores “air-lift”, en donde el gas es dispersado dentro del
liquido por medio de un aspersor. El reactor “air-lift” es de tres fases (fase sélida:
microorganismos, fase liquida: afluente, y fase gaseosa: aire), considerandose eficiente
por el contacto entre las diferentes fases que intervienen en el proceso ya que
disminuyé los problemas de transferencia de masa. Experimentalmente se ha observado
que en todos los reactores aerobios un pardmetro de disefio importante y determinante
es la estimacién del coeficiente de transferencia del oxigeno de la fase gas a la
superficie de los microorganismos, especialmente cuando hay grandes densidades
microbianas y cuando el crecimiento de los microorganismos estd limitado a la
disponibilidad de oxigeno en la fase liquida (Characklis, 1983; Moo-Young y Blanch,
1981; Moo-Young y Kargi, 1985; Worden y Donaldson, 1987; Livingston y Chase,
1989; Livingston, 1991; Wagner y Hempel, 1988).
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1.6 Descripcién del Problema

Existen varias limitantes en la operacién de los reactores bioldgicos (aerobios) usados
para el tratamiento de afluentes téxicos, como son: que el volumen y la calidad de las
corrientes no sean constantes; que la transferencia de oxigeno de la fase gas a la
superficie de los microorganismos se dificuite cuando hay grandes densidades
microbianas; y la disponibilidad del sustrato orgénico en la fase liquida cuando el

crecimiento de los microorganismos esta limitado e inhibido por éste.

Una forma de entender tales problemas es el desarrollo de modelos
matematicos, es por esto que en este trabajo se propone un modelo que permita
simular el comportamiento dindmico y analizar los efectos en las tres fases que
conforman un reactor biolégico tipo “air-lift” de pelicula microbiana inmovilizada, ante

cambios en la alimentacién del sustrato organico ya sea en calidad como en volumen.

El modelo propuesto involucra a las tres fases del reactor, ya que en ia mayoria
de los trabajos realizados en este campo de investigacién los modelos son en dos fases,
la fase liquida y la fase sélida, no tomando en cuenta la fase gaseosa la cual es
importante por los parametros de transferencia de masa que involucra el sistema
(Skowlund, 1990; Wagner y Hempel, 1988; Livingston y Chase, 1989; Livingston,
1991; Wanner, 1986 y 1995).

Es importante sefialar que en el presente trabajo se simula la respuesta de los
microorganismos ante un cambio en la concentracién del sustrato, analizando su

comportamiento en los diferentes puntos de la pelicula.

1.7 Objetivos

1. Desarrollar un modelo matemdtico para un reactor biolégico de pelicula
inmovilizada que degrada una corriente fluida, involucrando las tres fases antes

descritas.

2. Implementar la solucién numérica del modelo matematico.
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2.1 Describir la respuesta de las especies en las diferentes fases del reactor

biolégico aerobio bajo cambios bruscos en la concentracion y flujo de alimentacién
del sustrato organico limitante, tomando en cuenta la transferencia de masa para el
oxigeno en la fase gas y en la fase liquida, asi como la difusién y la reaccién
bioquimica del sustrato y oxigeno, limitando el crecimiento de los microorganismos

en la pelicula.

2.2 Simular los perfiles en la pelicula en relaciéon con los resultados

experimentales obtenidos por Chavez-Rivera (1994), por medio de las variaciones

en las concentraciones del sustrato en la alimentacién.

3. Validar la respuesta dindmica del sistema con resultados experimentales. Realizar un

andlisis de parametros importantes en el planteamiento del modelo.

La importancia del modelo presentado en este trabajo es que describe las tres
fases del reactor, realizando una descripcién de la concentracién de oxigeno, sustrato y
microorganismos en diferentes puntos del espesor de la pelicula microbiana. Para
describir los fenémenos de transporte de masa por difusién y la reaccién en la pelicula,
se utilizé el método de colocacién ortogonal en elemento finito; el método de
colocacién ortogonal ofrece ventajas al disminuir el error de truncamiento al discretizar
las ecuaciones diferenciales parciales en ordinarias, y el de diferencias finitas la

localizacién de puntos donde es necesario conocer la solucién.

1.8 Estructura de la Tesis

La presente tesis consta de cinco capitulos y dos apéndices. Cada capitulo contiene una
introducciéon asi como una conclusién. En el capitulo 2 se hace referencia a conceptos
tedricos desarrollados por diversos investigadores, se analiza a la biomasa, y los
diferentes fenédmenos que hacen posible que se desarrolle ésta; los problemas de
transferencia de masa y difusién que existen en los reactores, asi como los diferentes
modelos que analizan al reactor biolégico como un todo. En el capitulo 3 se desarrolla
el modelo matematico, fundamentandolo en algunas hipétesis utilizadas por algunos

autores asi como las requeridas para su desarrollo. En el capitulo 4 se presentan los
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resultados de las simulaciones realizadas, asi como su validacién con los resultados
experimentales de Chavez-Rivera (1994). Finalmente en el capitulo 5 se realiza una
conclusién general del trabajo y sugerencias acerca de un trabajo futuro. El apéndice A
trata de los métodos numéricos utilizados para la solucién del modelo. En el apéndice B
se presentan los parametros utilizados para las simulaciones asi como una descripcion

general del reactor experimental a partir del cual se tomo la informaciéon de los

parametros.




CAPITULO 2

ANALISIS Y DISENO DE REACTORES
BIOLOGICOS

2.1 Introduccién

Los reactores biolégicos ocupan un lugar importante en los procesos biotecnolégicos,
su diseno estd dominado frecuentemente por el desarrolio econémico y tecnolégico del
proceso, su uso se ha incrementado como una alternativa viable para el tratamiento de

aguas residuales.

Los reactores son la parte fundamental de los tratamientos biolégicos, en este
caso el reactor es usado para transformar un material de desecho mediante una reaccién
bioquimica efectuada por células (biomasa) que pueden estar suspendidas o inméviles

dentro de éste.

En este capitulo se presentan las caracteristicas de los reactores biolégicos, lo
que implica a su vez el andlisis y cinética de los microorganismos. También se
presentan los diferentes fenémenos de transporte que suceden en el reactor, asi como

los distintos modelos que se han propuesto para entender su comportamiento.

2.2 Reactores Biolégicos

Para un disefio y control éptimo de los reactores biolégicos se hace uso de la tecnologia
y conceptos desarrollados en el campo de la ingenieria de reactores quimicos,
especialmente en los aspectos de mezclado, fenémenos de calor y de masa, y en la

metodologia de modelacién y control.
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Los reactores bioldgicos presentan numerosos problemas como la longevidad de
las células y la esterelidad del medio. Existen también problemas de estabilidad en
procesos continuos, los cuales se pueden presentar cuando existen bajos niveles de

sustrato limitante y altos niveles de metabolitos inhibitorios (Engasser, 1988).

Los microorganismos se clasifican en organismos pluricelulares y unicelulares; los
unicelulares se subdividen en protistas. Los organismos protistas se pueden clasificar
como: procariotas y eucariotas; las primeras se subdividen en bacterias y algas azul-
verdosas. Las eucariotas se subdividen en algas, protozoarios y hongos; los hongos a
su vez se subdividen en levaduras y mohos. Todas ellas tienen en comun el ser
entidades vivientes, con posibilidades de crecer, reproducirse y extraer energia del
ambiente, desarrollar sintesis quimica, asi como de realizar transporte activo. Las
similitudes existen también en sus rutas metabdlicas y en los mecanismos de control

intracelulares, ambos a nivel genético.

Su explotacién industrial cubre las areas de produccién de alimentos,
farmacéuticos, quimicos y el tratamiento de desechos. Las bacterias son
microorganismos fundamentales en la estabilizacion de residuos organicos y de

importancia basica en el tratamiento biolégico de aguas residuales (Engasser, 1988).

2.3 Caracteristicas de las Células como Catalizadores

El disefio y operacién de un reactor tienen que ser adaptados a la naturaleza biolégica
de las células. Cada célula individual puede ser considerada como un micro-reactor en
el cual existen miles de reacciones quimicas que ocurren simultineamente, sujetas a un
complejo control interno. A través de las rutas internas metabdlicas, la célula extrae
nutrientes de su ambiente, y los transforma mediante sintesis de biomoléculas en

metabolitos (Engasser, 1988).

2.3.1 Metabolismo de los Microorganismos

Basados en sus requerimientos nutritivos, los microorganismos se clasifican en
heterétrofos y autétrofos. Los microorganismos autétrofos usan biéxido de carbén

como fuente de carbono oxidando compuestos inorganicos para obtener energia y asi
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producir mas microorganismos. Estos microorganismos se usan principalmente en la
ingenieria sanitaria. Los heterétrofos usan compuestos orgéanicos como fuente de

energia y carbono para realizar la sintesis de biomoléculas (Bailey y Ollis, 1986).

Los microorganismos ya sean autétrofos o heterétrofos, realizan una serie de
reacciones bioquimicas de oxidacion-reduccion para sintesis, transporte y respiracién y
asi cubrir sus requerimientos de energia. Este proceso bioquimico (oxidacién-reduccién)
se llama metabolismo e implica al catabolismo y al anabolismo, es decir, reacciones de
degradacién y asimilaciéon. Si los microorganismos requieren oxigeno libre disueito
como aceptor final de electrones para vivir y multiplicarse se les llama aerobios;
anaerobios si usan otro oxidante diferente al oxigeno, y los facultativos que son una
clase de microorganismos que usan el oxigeno disponible pero que pueden. vivir y

reproducirse en ausencia de éste (Bailey y Ollis, 1986).

En el metabolismo heterétrofo, la materia organica es el sustrato (nutriente)
usado como fuente de energia. Sin embargo, la mayor parte de la materia orgéanica en
el agua residual estd en forma de moléculas grandes que no pueden pénetrar la
membrana celular de los microorganismos. El microorganismo para metabolizar
moléculas de alto peso molecular debe ser capaz de hidrolizarias en fracciones y asi
poder asimilarlas. La primera reaccién bioquimica es la hidrélisis de carbohidratos
complejos en unidades solubles de azlcar, proteinas en aminoacidos, y grasas
insolubles en acidos grasos. Bajo condiciones aerobias,” los compuestos organicos
solubles son oxidados a productos finales como CO, y agua. Bajo condiciones
anaerobias la materia orgdnica es descompuesta en alcoholes, acidos orgdanicos,

ademas de CO, y agua (Viessman y Hammer, 1993).

La respiracion es un proceso de liberacién de energia, en el cual los compuestos
organicos y los inorganicos reducidos son oxidados a compuestos inorganicos. Para
realizar la respiracién, los microorganismos usan diferentes reductores y oxidantes, si un
oxidante distinto al oxigeno es involucrado se trata de una respiracién anaerobia, la
respiracion serd aerobia si el oxidante es el oxigeno. Es conveniente descomponer la
respiracién en dos fases. En la primera, los compuestos organicos son oxidados a CO,,

y pares de atomos de hidrégeno (electrones) son transferidos al NAD (nicotinamida
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adenosina dinucleotido). En la segunda fase, los dtomos de hidrégeno son transferidos
a través de una secuencia de reacciones conocida como “cadena respiratoria”, durante
las cuales el ATP. (trifosfato de adenosina) es regenerado a partir del ADP (difosfato de
adenosina). Al final, los &tomos de hidrégeno se combinan con el oxigeno para formar
moléculas de agua. Todas estas reacciones liberan energia, lo cual es consecuencia del

calor de reaccién involucrado en la cadena respiratoria (Bailey y Ollis, 1986).

Las tres formas de transporte a través de la membrana de la célula son: difusion

pasiva, difusién facilitada y transporte activo.

La sintesis (anabolismo) es el proceso bioquimico en el que se utiliza el sustrato
para el crecimiento y reproduccién de nuevo protoplasma, es decir, los

microorganismos procesan materia organica para crear nuevas células.

Las cuatro clases de compuestos poliméricos celulares son las grasas, los lipidos,
los acidos poliribonucleicos (DNA, RNA), y las proteinas. Los atomos de carbono,
nitrégeno, y oxigeno son rearreglados.en los procesos metabdlicos de las células, las
cantidades totales de cada uno de estos elementos incorporados en las células es igual
a las cantidades que son removidas del medio, es por esto que es importante conocer
la composicién de la masa celular. Los elementos mas importantes de las células son
carbono, hidrégeno, oxigeno, nitrégeno y fésforo; en base seca el protoplasma contiene
de 10 a 12% de nitrégeno y aproximadamente 2.5% de fésforo, lo demaés es carbono,
oxigeno e hidrégeno. Algunas férmulas empiricas de algunos microorganismos se
expresan como: CH; 46No 200027, CH2No 2500 5 para bacterias; CH; ¢4No.1600.52P0.0150.005
CH; 75sNo. 15005 para levaduras; se observa que algunas variaciones en la composiciéon

celular son evidentes de unas especies a otras (Bailey y Ollis, 1986).

Las relaciones entre el metabolismo (catabolismo), la energia, y la sintesis
(anabolismo) son importantes para entender los sistemas de tratamiento biolégico. El
metabolismo transforma la materia organica en energia y la energia es utilizada en la
sintesis. Estos dos procesos estan acoplados, y en algunos casos un maximo de
remocién de materia organica por una poblacién dada de microorganismos ocurre

durante su maximo crecimiento y viceversa (Bailey y Ollis, 1986).
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2.3.2 Factores que Afectan el Crecimiento de los Microorganismos

La heterogeneidad del crecimiento poblacional de las células es importante, diferentes
células en un reactor pueden variar su actividad quimica. El disefio y optimizacién de un
reactor dependen de la sensibilidad de las células al ambiente fisico y quimico. Los
factores méds importantes que afectan el crecimiento de los microorganismos son:
temperatura, pH, disponibilidad de nutrientes y oxigeno, presencia de toxinas y tipos
de sustrato (Bailey y Ollis, 1986).

2.4 Analisis de la Pelicula Microbiana

Los investigadores que han descrito el comportamiento de la pelicula microbiana se
han encontrado con diversos problemas, ya que es dificil saber con precisién como esté
formada. Una definicién aceptada es la de una capa de microorganismos que se
desarrolla sobre una superficie s6lida y regularmente es idealizada como una red
homogénea de bacterias y polimeros extracelulares que ligan a las bacterias entre siy a
la superficie (Saez y Rittmann, 1988; Characklis, 1983). En las dGltimas investigaciones
experimentales se ha observado que las peliculas aerobias consisten en agilomeraciones
de células y de polimeros, separadas por espacios intersticiales, las agloméraciones

llegan a medir 300pm y los espacios 100pm de ancho (de Beer y Stoodley. 1995).

Mecanisticamente, el desarrollo de la pelicula de microorganismos (Figura 2.1)

puede describirse como el resultado de los siguientes procesos (Characklis, 1983):

1.- Transporte de los microorganismos desde el seno del fluido hasta la superficie
mojada del soporte. Adhesién a la superficie del soporte. Una superficie esta expuesta a
un fluido que contiene microorganismos dispersos, nutrientes y macromoléculas
orgénicas. Dependiendo del régimen de flujo, de las propiedades adhesivas y fisicas de
los microorganismos, se permite la formacién de una monocapa orgéanica en la

superficie del soporte.

2.- Metabolismo microbiano dentro de la pelicula. Este proceso involucra el
crecimiento, mantenimiento, y formacién de productos metabélicos llevada a cabo por

los microorganismos en presencia de suficientes nutrientes (sustrato organico).
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3.- Esfuerzo cortante del fluido en la superficie de la pelicula. Conforme la pelicula
aumenta de grosor, el esfuerzo cortante del fluido entre la interfase de la pelicula
generalmente se incrementa. Al aumentar el grosor de la pelicula, el gradiente de
concentracion del sustrato, oxigeno, o limitacién de nutrientes aumenta en las partes

mas internas de la pelicula, debilitdndola y causando su desprendimiento.

ar O O
® 9 Matera o M
© &  orginica [+ Ol

Fig. 2.1 Diagrama del desarrollo de la pelicula de microorganismos.
1.- Adsorcién de 'a materia orgénica y transporte de las particulas.
2.- Adhesiébny :  ‘miento. 3.- Desprendimiento.

Las propiedades fisicas ‘micas y biolégicas de la pelicula son dependientes
del ambiente al cual la superfic: desarrollo esta expuesta. El microambiente fisico y
quimico se combinan para seleccionar a los microorganismos prevalentes, los cuales

modificaran la superficie del microambienté.

Las propiedades fisicas mas importantes de la pelicula microbiana son el
volumen (espesor) y la masa. Un grosor activo de pelicula varia de 70-100pum en
sistemas de flujo turbulento (Skowlund y Kirmse, 1989), o de 200-400pum para flujos
turbulentos a contracorriente (Freitas dos §antos y Livingston, 1995). Las propiedades
de transporte son importantes al cuantiﬁci‘%’fefectos sobre la transferencia de masa, calor
y momento. Los coeficientes de transporte estin generalmente relacionados con las
propiedades fisicas de la pelicula, por ejemplo: al aumentar la densidad de la pelicula el

coeficiente de difusién disminuye, la densidad estd definida como la masa seca de
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microorganismos por unidad de volumen de la pelicula mojada (Characklis, 1983). El
coeficiente de difusién puede variar de 2 al 98% con respecto a su valor en agua (Fan
et al., 1990). La conductividad térmica de la pelicula no es muy diferente a la del agua

(Characklis, 1983).

Las propiedades quimicas son indeterminadas ya que la composicién inorgéanica
de las peliculas varia indefinidamente con la composicién quimica del seno del liquido.
Compuestos como el calcio, magnesio, y fierro afectan los puentes intermoleculares de
los polimeros de la pelicula. La composicién orgénica esta relacionada fuertemente con

la energia y las fuentes de carbono disponibles para el metabolismo.

En cuanto a las propiedades biolégicas, los organismos que se adhieren a una
superficie influenciardn fuertemente la tasa de desarrollo de la pelicula y sus

propiedades fisicas y quimicas (Characklis, 1983).

2.5 Fenédmenos de Transporte en Sistemas Microbianos

Se tienen diferentes resistencias en los procesos biolégicos, principalmente en los
sistemas aerobios (Bailey y Ollis, 1986). Los fenémenos que suceden en el reactor

pueden clasificarse de la siguiente forma:

a) Difusion del gas a la interfase gas-liquido. La transferencia de oxigeno de la fase gas a
la interfase liquida tiene un papel importante en los procesos biolégicos aerobios. El
oxigeno es un factor determinante en la productividad del reactor especialmente para
células en las que la demanda de oxigeno es elevada, y las concentraciones celulares o

las viscosidades del liquido en el reactor son altas (Bailey y Ollis, 1986).

b) Transporte a través de la interfase gas-liquido. Se han hecho esfuerzos técnicos para
mejorar el mezclado del liquido en el reactor para eliminar las limitaciones de oxigeno
en fermentaciones industriales y se han realizado nuevos disefios de reactores con
novedosos sistemas de aireacién. Sin embargo, el problema de la limitacién en la tasa
de transferencia de oxigeno aun persiste y es necesario un control continuo de I;

concentracién de oxigeno disuelto en el medio (Bailey y Ollis, 1986).
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c) Difusién del sustrato a través de la region del liquido sin mezclar adyacente a la
burbuja dentro del liquido perfectamente mezclado. Esta resistencia depende de las
condiciones hidrodinémicas del sistema, el movimiento convectivo del liquido permite
que la difusién del sustrato a partir de esa regién se facilite para disolverse en el liquido

perfectamente mezclado (Moo-Young y Blanch, 1981).

d) Transporte del sustrato a través del seno del liquido a una region relativamente sin
mezclar que rodea a los microorganismos. Esta resistencia también es dependiente de
la hidrodindmica del sistema. En flujos de régimen turbulento, la escala de circulacién es
importante dado que su magnitud determina el grosor de la regi6n a la cual el fluido se
renueva con liquido fresco. Por Gltimo, la tasa de transferencia de masa es dependiente
de la difusividad local y de la tasa a la cual el liquido de la superficie es renovado por el

patrén de circulacién (Bailey y Ollis, 1986; Moo-Young y Blanch, 1981).

e) Transporte a través de la regién liquida que rodea a los microorganismos. Esta
resistencia se puede reducif por el rompimiento de las aglomeraciones de células y
generaciéon de una sola bacteria por la accién del estrés mecéanico. Los coeficientes de
transferencia de masa liquido-sélido son importantes y esta resistencia no se debe
despreciar sin antes realizar un anélisis de la magnitud de los parametros (Livingston y
Chase, 1989).

f) Transporte difusivo hacia el interior de la pelfcula. En esta etapa el oxigeno y el
sustrato orgéanico se difunden a través de la pelicula de microorganismos. La difusién
estd gobernada por la cinética de los microorganismos, densidad de la pelicula y por las
propiedades fisico-quimicas de la pelfcula. La difusién del sustrato y del oxigeno se
dificulta al aumentar la densidad de la pelicula (Fan et a/., 1990).

Investigaciones de de Beer y Stoodley (1995), demuestran que si hay flujos de
alta velocidad, el liquido proveniente de la solucién puede fluir en los espacios
intersticiales de la pelicula, esto permite que la difusién y la conveccién contribuyan a la
transferencia de masa. Pero si los flujos son bajos, entonces el liquido se estanca en los

espacios intersticiales de la pelicula, y el liquido s6lo se transfiere por difusién.
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g) Consumo del sustrato por reaccién bioquimica dentro del organismo. Una vez que
los constituyentes requeridos han alcanzado la célula, ésta realiza las reacciones de
metabolismo necesarias produciendo metabolitos. El régimen hidraulico del sistema
tiene gran influencia en la cinética. La velocidad del fluido en el reactor afecta la tasa de
remocién orgdanica disminuyendo el grosor de la pelicula del liquido y por consecuencia

la resistencia a la transferencia externa de masa.

Dentro de la pelicula existe una disminucién gradual en la concentracién de
microorganismos debido a la tasa de conversién del sustrato hacia el soporte, esto se
observa en los perfiles de concentraciéon del sustrato si seccionamos la pelicula de
microorganismos en diversos puntos a lo ancho de la misma (Bailey y Ollis, 1986;

Characklis, 1983).

h) Difusion del producto. Los productos generados de la degradacién de afluentes
téxicos son pequeiias moléculas, las cuales se difunden ficilmente a través de la
pelicula al seno del liquido. Ademas algunos de estos productos pueden ser usados por

otras bacterias para sus procesos metabdlicos (Bailey y Ollis, 1986).

2.6 Tecnologia del Reactor

El disefio de reactores biolégicos debe tomar en cuenta las propiedades de las células y
promover de la mejor forma posible las interacciones entre las células y el medio. En un
ambiente perfectamente cerrado se debe proveer un eficiente mecanismo de mezclado
que facilite la transferencia de masa y calor (generado por las reacciones de

metabolismo), entre las diferentes fases que lo conforman (Bailey y Ollis, 1986).

Los modelos son herramientas esenciales para la optimizacién y extrapolacién a
reactores industriales; la modelaciébn de reactores con células cubre un rango muy
amplio de condiciones de operacién. Los numerosos estudios en la descripcion
matematica de los reactores puede ser clasificada en dos grandes grupos: la

modelacién de la cinética microbiana y la de los reactores biolégicos (Engasser, 1988).
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2.6.1 Modelos Cinéticos para el Crecimiento de las Células

Los modelos cinéticos deben tomar en cuenta el crecimiento de las células, el consumo

de nutrientes, la produccion de los principales metabolitos y la composicién del medio.

Para organismos unicelulares que se dividen y reproducen, el incremento en la
biomasa esta acompafiado de un aumento en el nimero de células presente. Asociado
con el crecimiento de las células estd el proceso de tomar alimento del medio y de
producir metabolitos. Las tasas de estos procesos dependen de la edad y del estado

fisiolégico de las células (Engasser, 1988).

Las clases de modelos utilizados para describir el crecimiento de los

microorganismos pueden clasificarse como (Bailey y Ollis, 1986; Characklis, 1983):

e Estructurados, son representaciones celulares multicomponentes, es decir, separan a
los microorganismos en mas de una variable de estado. Modelan los cambios
internos de la estructura de las células o la estructura de las poblaciones mixtas de

microorganismos.

e No-estructurados, son representaciones celulares de un solo componente, estos
modelos suponen que la biomasa esta caracterizada por una sola variable de estado.
No toman en cuenta la estructura interna. El modelo de Monod que se describira en
seguida, es no-estructurado, ya que la concentracidon del sustrato limitante es el

parametro que describe a la biomasa.

e Estocasticos, son usados cuando existen desviaciones en el crecimiento de las
células, es decir, cuando su crecimiento es azaroso, entonces el niimero de células se
considera como una variable del modelo. Son (atiles cuando existen diferencias en los

organismos.

e Deterministicos, en estos modelos las variables de salida tienen valores que son
completamente determinados por la estructura del sistema. Se aplica a casos cuando

un gran nimero de organismos esta involucrado, (mayor de 10,000).
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e Segregados, cuando se hacen consideraciones discretas de la heterogeneidad de las
células. Se usan pardmetros discretos, como el nimero de células para describir a ia

biomasa.

& No-segregados, cuando se considera un promedio de las propiedades de la célula.
Consideran que la biomasa estd homogéneamente dispersa a través del fluido del

reactor.

En la mayoria de los trabajos de simulacién de reactores biolégicos se utilizan
modelos no-estructurados, en los cuales sélo concentracién celular es empleada para
caracterizar la biofase (Chavez-Rivera, 1994; Livingston, 1991; Wagner y Hempel,
1988).

La tasa neta de crecimiento ry, se puede escribir como X, donde X es la masa
celular por volumen de cultivo y y es el reciproco del tiempo, es decir, la tasa de
crecimiento especifico de las células. Es practico conocer cual es la concentracién del

sustrato limitante para el cual se tiene una curva de crecimiento hiperbélico.

Una relacién funcional fue propuesta por Monod en 1942, la cual establece:

(2.1)

Donde S es la concentracion del sustrato limitante; u,,, es la tasa maxima de
crecimiento alcanzada cuando $>>Ks y la concentraciébn de los demas nutrientes
esenciales permanece sin cambio, y K es el valor de la concentracién del nutriente

limitante a la cual la tasa de crecimiento llega a la mitad de su maximo valor.

La ecuacibn de Monod es una gran simplificacién de todos los procesos
biomoleculares, pero que expresa razonablemente las interrelaciones de ios pardmetros
del modelo. Uno de los significados mas importantes de la ecuacién de Monod es que
la tasa de crecimiento de los microorganismos esté limitada por el sustrato orgénico. La

Figura 2.2 muestra graficamente el significado fisico de las constantes del modelo de
Monod (Levenspiel, 1993).
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Fig. 2.2 Representacién gréfica de las constantes de la ecuacién de Monod.

Es posible que dos o mas sustratos puedan simultaneamente limitar el
crecimiento de los microorganismos, de tal forma que se puede proponer una

dependencia de tipo Monod en la limitacién de cada nutriente, y obtenerse:

p=p = >, (2.2)
™AK, +S, LK, +S, )7 T

Esta ecuacién es un indicador de que el crecimiento de los microorganismos

depende de varios sustratos limitantes. Dado que la concentracién de oxigeno es un
factor importante en el crecimiento de la biomasa, se ha empleado una cinética en el
modelo propuesto que involucra tanto al sustrato orgdnico como al oxigeno y sustratos
limitantes, este tipo de cinética ha sido utilizado por diversos autores (Livingston, 1991;

Worden y Donaldson, 1987; Wagner y Hempel, 1988). De tal forma que la ecuacién 2.2

S O
B= P : (2.3)
Kg +S [ K,, +0,

El crecimiento de los microorganismos se puede ver afectado por la inhibicién

se puede escribir como:

del sustrato organico porque la mayoria de los compuestos a degradar son téxicos. El
modelo de inhibicién sera el utilizado por Chavez-Rivera (1994) obtenido de su trabajo
experimental. El modelo es de inhibicién por sustrato, basindose en el modelo que

Luong propone (Chavez-Rivera, 1994):
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S s
= - 2.4

ma x

donde S,;, es la concentracién limite del sustrato arriba de la cual el crecimiento de la
biomasa es completamente inhibido. En el modelo se considera la disponibilidad del
sustrato e inhibicion por el mismo. En base al anélisis de parametros realizado por

Chavez-Rivera (1994) el parametro n se eligié igual a uno.

De tal forma que la tasa de crecimiento serd dependiente de dos sustratos
limitantes, el oxigeno y el sustrato organico, ademaés de la inhibicién por el sustrato
organico, la expresion es la siguiente:

S o, S

1- (2.5)
Ks+S | Ky, +0, S s x

H=Hng

En un reactor con alimentacién continua (el cual sirve para determinar los
pardmetros cinéticos de la ecuacién de. Monod) o cuando se pone en operacién un
reactor, se observan comportamientos cinéticos caracteristicos en el crecimiento de las
células en estado transiente. En un proceso semicontinuo el nimero de células vivientes
varia con el tiempo, inicidndose con una fase lenta, donde no hay incremento en el
nimero de células, continuando con un periodo de crecimiento rapido, durante el cual
las células crecen exponencialmente con el tiempo (Figura 2.3). Esta fase se conoce

como el periodo de crecimiento exponencial.

log (nGmero

de ctiulas) Lse crecimiento fase fase de
enta exponencial. estacionaria . muerte

tempo

fig. 2.3 Curva de crecimiento para un cultivo en lotes.
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Una fase estacionaria sigue al periodo de crecimiento exponencial, en ese punto
la poblacién alcanza su maximo tamao, dado que en un recipiente cerrado las células
no se pueden multiplicar infinitamente. Eventualmente el nimero de células decrece y
ocurre la fase de muerte existiendo una fase exponencial de muerte. Cada fase es de

potencial importancia en procesos microbiolégicos.

La etapa de muerte que se muestra en la Figura 2.3 es representada incluyendo
un término de metabolismo endégeno al modelo de Monod. El metabolismo endégeno
significa que hay reacciones en las células las cuales usan sustancias celulares para
poder mantenerse, la constante de metabolismo endégeno estd representada por K

Por lo tanto la expresion final para la cinética utilizada es:

f = UX —k X (2.6)

2.6.2 Modelos para Reactores Biolégicos

Cuando se estan considerando reactores de planta piloto o reactores a escala industrial,
la descripcién cinética debe ser combinada con otros fenémenos limitantes que ocurren
dentro del reactor, especialmente el mezclado y la transferencia de masa. El papel de
estos fendbmenos es mas importante conforme la escala aumenta. La transferencia de
oxigeno es un factor limitante para grandes concentraciones celulares. Esto justifica el
estudio de la estimacién de la solubilidad de oxigeno en el afluente y de coeficientes de
transferencia de masa. Es por eso que resulta importante analizar la dindmica del

oxigeno en las diferentes fases del reactor.

Para describir el comportamiento de los reactores biolégicos Characklis(1983)

clasifica los distintos modelos de la siguiente forma:

* Modelos de fendmenos de transporte. Involucran ecuaciones fenomenolégicas de
cambio, es decir, ecuaciones que describen la conservacién de masa, momentum y

energia.

® Modelos de balance de poblacién. Se basan en la distribucién de tiempos de

residencia y de edad.
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e Modelos empiricos. Son modelos de aproximaciones numéricas para describir datos

empiricos.

En la mayoria de los trabajos realizados en este campo de investigacién, los
modelos que describen a los reactores biolégicos son en dos fases, la fase liquida
(sustrato y oxigeno disuelto) y la fase sélida (pelicula microbiana). Por lo regular se
desprecian las resistencias a la transferencia de masa en las fases gas y liquida y sélo
consideran la difusién y las reacciones de consumo de sustrato y oxigeno dentro de la

pelicula.

Este es el caso de Worden y Donaldson (1987) que presentan un modelo
dindmico para un reactor biolégico de lecho fluidizado con pelicula inmovilizada
(modelo fenomenolégico) que considera la difusion y reaccion dentro de ésta,
mezclado del liquido y crecimiento de la pelicula (frontera movil). Una de las
limitaciones del modelo que presentan es que no consideran la existencia de una
resistencia a la transferencia de masa de la fase liquida a la sélida, por lo que la
concentracion del sustrato en la superficie de la pelicula es igual a la concentracién del
sustrato en el liquido. La representacién que realizan del crecimiento de ia pelicula no

es muy adecuada ya que limitan su crecimiento a un espesor maximo.

Del mismo modo Wagner y Hempel (1988) suponen que no existe una
restriccién interfasica liquido-sélido, y de un cultivo inmovilizado examinan los efectos
de limitacién difusional en la cinética de reaccién para la formacion de una pelicula
estable (modelo de fenémenos de transporte). Una conclusién relevante del modelo
presentado por Wagner y Hempel es que la influencia mas importante en la formacion
de la pelicula es el fenédmeno de difusién, ya que su incremento en el volumen esta
limitado a un méaximo, donde el transporte difusivo sélo satisface el metabolismo
endégeno de la bacteria en la superficie de las particulas. Esta estabilidad es lo que Saez
y Rittmann (1988) llaman una pelicula en estado estacionario, es decir, aquella en la que
la ganancia de biomasa (debido al crecimiento) esta balanceada por la pérdida de masa
debida a la muerte de células o por la pérdida de liquido y sélo se tiene una cantidad
constante de biomasa activa por unidad de area superficial. El modelo que presentan

(modelo empirico) define una pelicula plana en estado estacionario, con densidad
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celular y grosor local uniforme asi como una capa de difusién, que representa la
resistencia al transporte de masa. Por dltimo definen una concentracién minima de
sustrato en el volumen de la solucion en funcién de la tasa de reaccion y el factor de
pérdidas por esfuerzos cortantes. La ventaja de escribir las ecuaciones de la pelicula
como el modelo Saez y Rittmann es que en estado estacionario la concentracion del
sustrato en la pelicula, y el grosor uniforme de ésta son funcién Gnicamente de la
concentraciéon del sustrato en la superficie de la pelicula y de la concentracién minima

de sustrato.

Skowlund y Kirmse (1989) proponen dos modelos empiricos para un reactor de
pelicula de lecho fijo: a) caso limitante de la pelicula con un grosor constante de ésta,
en el cual la difusién dentro de la pelicula no es importante; b) el grosor de la pelicula
esta limitado por la concentracién del sustrato dentro de ésta. Skowlund y Kirmse
(1989) basan su modelo en el desarrollado por Sdez y Rittmann (1988), y proponen una
solucién pseudoanalitica que simplifica el modelo cinético de la pelicula, encontrando
que para concentraciones bajas de sustrato la pelicula es dependiente de la
concentracién del sustrato en el seno del liquido; sin embargo, abajo de una
concentracién minima no hay crecimiento de biomasa. Mientras que altas
concentraciones de sustrato en el liquido implican que el grosor activo de la pelicula es

constante e independiente de ésta, es decir, no hay problemas de difusién.

Andrews (1988) confirma este argumento proponiendo un modelo empirico y
definiendo un factor de efectividad, clasificando a la pelicula seglin su espesor, para
peliculas delgadas todo el grosor esta activo, en las peliculas gruesas la reaccién se
realiza preferentemente en la supefficie, existiendo problemas de difusién molecular. El
espesor de la pelicula depende de la cinética, que a su vez es funcién de la

concentracién de células y de la concentracion del sustrato en la fase liquida.

La mayoria de los modelos coinciden en suponer una concentracién de biomasa
constante, en todos los casos se observa que el representar el crecimiento de los
microorganismos es el problema mas grande. En el modelo propuesto por Livingston
(1989 y 1991) para un reactor de lecho fluidizado, se considera la resistencia a la

transferencia de masa a través de la capa del liquido que rodea a las bioparticulas, la
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difusion y la reaccion dentro de éstas. Ademas considera los posibles efectos limitantes
tanto del oxigeno como del sustrato en la cinética de la pelicula. Dado que la
concentracién de biomasa es constante, su modelo le permite predecir la transicién del
sustrato al oxigeno como limitantes en la cinética de la pelicula, encontrando una
relacién critica entre el sustrato y el oxigeno disuelto. Lo mas importante que encuentra
es que la resistencia del liquido-sélido no debe despreciarse y que debe prestarse mas

atencion al coeficiente de transferencia de masa liquido-sélido.

Por otro lado, Skowlund (1990), analiza la justificacion del uso de modelos de
pelicula en estado estacionario. En la mayoria de los modelos se supone que la pelicula
alcanza un estado estacionario con respecto al consumo de sustrato atn cuando la
pelicula puede continuar incrementindose. Esto se ha justificado suponiendo un grosor
de pelicula constante igual a: a) al grosor de la pelicula a la cual el flux del sustrato
alcanza un valor constante (Sdez y Rittmann, 1988; Worden y Donaldson, 1988;
Livingston, 1989, 1991); y b) suponiendo un grosor determinado por efectos de
esfuerzos cortantes o desprendimiento por el movimiento del liquido en la capa

exterior de la pelicula (Wanner y Gujer, 1986).

Skowlund (1990), encontré que para un modelo que supone un crecimiento
ilimitado de la pelicula se muestra que aunque el grosor de la pelicula pueda
incrementarse, el volumen activo alcanza un valor constante. La distribucién de la
pelicula activa a través de la pelicula total predice que cerca de la interfase liquido-
s6lido, donde la mayoria de los microorganismos activos estan localizados, su
distribucién sera constante. Sélo cerca de la interfase pelicula-soporte donde muy poco

del volumen activo esta localizado, la distribucién activa seré cada vez mas deigada.

Wanner y Gujer (1986) proponen un modelo en el que se predicen cambios en el
grosor de la pelicula, y describe la dindmica y la distribucién espacial de las especies
microbianas. Proponen una relacién entre la producciéon de masa y el volumen de
expansién de la pelicula fija mediante la ley de Fick que relaciona la conversién
microbiana con la difusién molecular de los sustratos. En el estado estacionario, la
concentracién de sustrato en la pelicula y en el liquido se consideran constantes y la

produccion neta de microorganismos se supone igual a la pérdida en el volumen del
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liquido. Las respuestas obtenidas por este modelo predicen un crecimiento ilimitado de
la biomasa, el crecimiento sélo esta limitado cuando existe una fuerte restriccion por
esfuerzos cortahtes o desprendimiento de las ultimas capas de la pelicula. Este
comportamiento esta de acuerdo con lo observado experimentalmente por Freitas dos
Santos y Livingston (1995), dado que el grosor de la pelicula crece hasta 1000 a
2000pm para corrientes de flujos en paralelo y a contracorriente. También muestran que
el incremento en el grosor de la pelicula disminuye el flux del sustrato, esto confirma
que existe un grosor optimo que va de 200-400pum, por lo que la hidrodinadmica del

sistema es determinante en el desarrollo y grosor de la pelicula.

2.7 Conclusiones

De la revision bibliografica realizada se encontré que la mayoria de los modelos
propuestos para describir el comportamiento de los reactores biolégicos son en dos
fases, despreciando la resistencia a la transferencia de masa del liquido al solido, esto es

debido a la dificultad de conocer 6 estimar los coeficientes involucrados.

También la mayoria de los modelos supone una concentracién de
microorganismos fija lo que evita el modelar un crecimiento ilimitado de la misma, lo
que ha sido comprobado experimentalmente. Lo més importante es que se llega a la
conclusién de que existe un grosor activo fijo aun cuando se tenga un crecimiento

ilimitado de la pelicula de microorganismos.

Una limitante més en la modelacién de los reactores biolégicos, son los modelos
cinéticos para describir el crecimiento de los microorganismos. Es por eso que el
modelo que se usa para este trabajo involucra limitacién por sustrato y oxigeno ya que
éste es importante para un adecuado funcionamiento del reactor, asi como una
inhibiciébn de crecimiento por el mismo sustrato limitante. Ademas también se
considera un término por metabolismo endégeno necesario para que las células sigan

manteniéndose v realizando sus funciones metabdlicas.
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CAPITULO 3

MODELO MATEMATICO

3.1 Introduccién

Los modelos matematicos son una aproximacién a una parte muy simplificada de la
realidad. Su uso permite la descripcién, entendimiento y la optimizacién de cualquier
proceso. Un modelo es la cuantificacién de un proceso ya sea fisico, quimico o
biolégico, que permite predecir su comportamiento y consiste en un sistema de
ecuaciones cuya solucién a una alimentacién de datos especificos es una representaciéon

de la respuesta del proceso a ese conjunto de valores de entrada (Denn, 1986).

El modelo propuesto en este trabajo describe el comportamiento dindmico de un
reactor de pelicula microbiana inmovilizada analizando las tres fases que lo conforman,
asi como todas las posibles resistencias que intervienen en el proceso de degradacién
de afluentes. Con el modelo propuesto se estudia la respuesta de los microorganismos
en todo el espesor de la pelicula ante cambios bruscos en la concentracién de

alimentacién de sustrato y en el flujo de alimentacién.

3.2 Descripcién del Sistema Fisico

El sistema fisico que se modelo consiste en un reactor tipo “air-lift”; para fines de la
modelacién el sistema fisico representa adecuadamente al sistema experimental el cual
se describe en mas detalle en el apéndice B. El esquema del reactor se presenta en la
Figura 3.1, una corriente de gas se alimenta en la parte inferior del reactor, la cual

asciende por un tubo concéntrico empujando a una corriente liquida. El liquido esta
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dividido en dos regiones, en la que s6lo una esta en contacto con la fase gas (tubo de
ascenso), por la zona de descenso sélo hay liquido. La circulacion del liquido en el

reactor se debe a un mecanismo de transporte del gas.

La pelicula de microorganismos se encuentra inmovilizada en un soporte sdlido
que conforma el tubo de ascenso. La corriente liquida es alimentada por la parte inferior
del reactor circulando por la superficie del medio que soporta a los microorganismos en
crecimiento. Conforme el flujo de agua residual fluye a través de la pelicula microbiana,
la materia organica soluble es metabolizada y la materia orgénica coloidal es adsorbida

por la pelicula.

Salida del liquido
-—

Tubo de ascgnso

Entrada del liquido

<.
-

Figura 3.1 Esquema del reactor.
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El oxigeno alimentado en el gas se disuelve en la corriente de agua residual y
luego es extraido del liquido por las células. El coeficiente de transferencia de masa
gas-liquido depende del sistema de aireacion (tipo de difusor, tipo de mezclador y
geometria del reactor). La transferencia de oxigeno aumenta al disminuir el tamano de
la burbuja, permitiendo un mayor tiempo de contacto y mejorando el mezclado. El

oxigeno es primordial para prevenir las condiciones anaerobias en el sistema.

3.3 Suposiciones del Modelo Matematico

e El patrén de flujo de la fase gaseosa (aire) se describe como el de un reactor continuo
de tanque agitado. Se considera que la concentraciéon de oxigeno en cualquier punto

del reactor es la misma.

e El patron de flujo de la fase liquida (oxigeno disuelto y sustrato) se describe como el
de un reactor continuo de tanque agitado. Esto es debido al tipo de reactor "airlift”
ciue_ se estd modelando. El liquido se considera perfectamente mezclado‘ya que
como se ha sefialado los patrones de flujo del liquido estan perfectamente definidos

por el flujo del aire.

¢ No hay coalescencia de burbujas, por lo que no existe variacién en el diametro de las

mismas.

e La difusién molecular dentro de la pelicula es la Gnica forma de transporte en que los
nutrientes pueden alcanzar a las células y de que los productos puedan salir de ella
(Ley de Fick).

* La temperatura, el pH y la viscosidad se suponen constantes e iguales en todo el

reactor.

¢ Por la forma fisica del sistema, los reactores biolégicos son heterogéneos, de esta
forma la fase sélida estd conformada por un cultivo de microorganismos (biomasa),
que sera caracterizada por un modelo no-estructurado, con uha dependencia del tipo

Monod en la limitacién del sustrato organico y del oxigeno asi como inhibicién por el
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sustrato organico. El tipo de cinética que se emplea en el modelo se explica en

forma extensiva en el capitulo 2.

e La produccién de nueva biomasa depende del consumo de oxigeno y sustrato asi

como de una tasa de muerte de los microorganismos.

e Las propiedades fisicas, quimicas y biolégicas de la pelicula microbiana se suponen

independientes del ambiente al cual la superficie esta expuesta.

Propiedades fisicas: La difusividad efectiva para el oxigeno, y el sustrato se
consideran independientes de la densidad de la pelicula. En este caso se considera
que la difusividad efectiva es del 80% de su valor en agua (Fan et al, 1990;

Livingston, 1991).

Propiedades biolégicas: Se supone que la biomasa forma una pelicula

homogénea (espesor, composicién, y actividad) en la superficie del soporte.

¢ Ei crecimiento de los microorganismos se define como el aumento o disminucién de

la concentracion promedio de organismos en la pelicula.

e La pelicula de microorganismos se supone una membrana permeable, por lo que los
parametros cinéticos se consideran los mismos tanto fuera como dentro de la

pelicula. Esta es una conclusién de la revisién bibliografica realizada.

e las fracciones del gas, liquido, y sélido presentes en el reactor se consideran

constantes.
¢ No hay gradientes axiales en la concentracién de la biomasa.

o El espesor de la pelicula es constante.

Si el espesor de la pelicula no fuera constante implicaria tener un problema de
frontera mévil. De ser asi el modelo matematico deberia considerar que la masa, la

fracciéon volumétrica del sdlido, y la tasa de crecimiento de los microorganismos fueran
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dependientes de la posicion y del tiempo. El flux de la biomasa se expresaria en funcién
de la velocidad a la cual los microorganismos son desplazados con respecto al soporte.
Si la pelicula crece o se encoge el espesor cambia, moviendo la interfase sélido-liquido
y este cambio se deberia tomar en cuenta. También deben considerarse los efectos por
el esfuerzo cortante del liquido debido a la hidrodinamica del sistema y los efectos por
desprendimiento de biomasa; asi como la velocidad a la cual ésta es intercambiada de
la pelicula hacia el seno del liquido. Todas estas consideraciones implican la estimacién
o la medicién de los parametros involucrados; algunos de los cuales no pueden

medirse experimentalmente.

3.4 Desarrollo del Modelo Matematico

El intercambio de materia entre las diferentes regiones esta gobernado por ecuaciones
de cambio que describen la conservacién de masa para los compuestos limitantes en la

cinética de la reaccién.

Las ecuaciones de conservaciéon o balances se pueden expresar de la siguiente
forma (Characklis, 1983):

Tasa netade |
| [ Tasa de transporte 11 Tasa de transporte 1
|

l acumulacién en el
[ volumen del J

que entraatravésce |—| que sale a travé s de J
sistema

_la superficie del sistema la superficie del sistema )
(3.1)

[ Tasa de generacién-] [ Tasa de consumo |

+ en el volumen del J—[en el volumen del J

| sistema sistema

Todos los balances de sustrato, oxigeno, y biomasa en las tres fases del reactor,

estan referidos al volumen total del mismo.

Fase gas

Oxigeno: El oxigeno se difunde de la fase gasecsa hacia la fase liquida, donde se
disuelve. En la interfase gas-liquido las concentraciones estidn en equilibrio, la relacién

de equilibrio para soluciones diluidas se expresa en términos de la ley de Henry como:
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Py=HXy (3.2)

donde P, es la presién parcial del gas en la interfase gas-liquido, (Pa); H es la constante
de Henry, (Pa/fraccién molar); X‘,,-' es la fraccién del liquido en equilibrio con el gas,
(fracciéon molar). Dado que el patréon de flujo es el de un mezclado perfecto, el balance

de materia es el siguiente:

dOutV) Lo | fo

dt s Zsl;_— 8 Zsl g% val

kg g Vie, Oy —Oygyl) (3.3)

El soluto (oxigeno en el gas) es relativamente insoluble en el liquido (H,
constante de Henry: 4.81x10° Pa/fracc. mol; Perry, 1973), de tal forma que al comparar

las resistencias del gas y del liquido:

1t .1 (3.4)
K, Hk_ Kk, '

8

la resistencia del gas es despreciable lo que implica que K=k, (K, coeficiente de
transferencia de masa global en el liquido), por lo que toda la resistencia a la

transferencia de masa se encuentra del lado del liquido:

Flux = K, (O, = O3 | (3.5)
P RT
donde Oseq = ‘:3 =018(ﬁ*—p‘*A] (3.6)
H20
. RT
H =[___, P20 J (3.7)
H MM,

Suponiendo que el flujo volumétrico de entrada y salida es el mismo, el balance

de masa para el oxigeno en la fase gas es:

d(0,e.V;) .
———-ﬁf; = FS (OZgE - 028) - KLavslvTel (OZSH - Oz]) (3'8)

simplificando la ecuacién y suponiendo que la fraccién del gas en el reactor es

constante, se obtiene:
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dO,, Fs € .
dt = VTeg (0285 _Ozg)”KLavglg(OZgH -0y) (3.9)
C.L @ t=0: 028(0) =040 (3.9a)

donde O,, es la concentracion del oxigeno en el gas, Fg es el flujo volumétrico de
alimentacién del gas, V; es el volumen total del reactor, €, y €, son las fracciones
correspondientes al gas y al liquido presentes en el reactor, y a,, es el area interfacial

gas-liquido.

El balance de masa expresa que la acumulacién de oxigeno en la fase gas es
igual al flujo de entrada menos la salida de aire, menos la transferencia de oxigeno de la
fase gas a la liquida. La condicién inicial supone una concentracién de oxigeno
existente en las tres fases del reactor, la cual para fines de simulacién es ficticia con el

objeto de encontrar un estado estacionario posible.

Fase liquida

Oxigeno: En este caso se acoplan los balances de oxigeno en la fase liquida y en
la fase sélida por medio de la concentracién que tendria el oxigeno en la superfficie de
la pelicula. La resistencia en la fase liquida y cerca de la interfase gas-liquido es

importante, debido a la baja solubilidad del oxigeno en soluciones acuosas.

d(O,gV;) .
czlf‘ = =FO, Oy s tKa gV (O, H ~O,)) —k,a, Mg (O, — Oy,) (3.10)

Si se supone que todo el contenido del reactor tiene la misma densidad y que
las tasas de flujo en la entrada y salida son las mismas, esto implica que el volumen del

reactor es constante, entonces el balance de masa final es:

dO F .
— == (0, —0y) + Kia (O H - 0y)-k,a

—(0,, -0 3.11
dt Vg, (02 =O2u) ( )

vis

Cl. @ t=0: 0,(0)=0,, (3.11a)
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donde O, es la concentracion del oxigeno en el liquido, O,,, es la concentracién del
oxigeno en la superficie de la pelicula, &, es el coeficiente de transferencia de masa
local liquido-sélido, a,, es el area interfacial liquido-sélido y £, es el flujo de

alimentacion del liquido.

Sustrato: El comportamiento dinamico del sustrato esta determinado por el flujo
convectivo (entrada menos salida del flujo de alimentacién), menos la transferencia de
masa de la fase liquida a la superficie de la pelicula. Su patrén de flujo se supone que es
el de un reactor de tanque agitado perfectamente mezclado. El balance de materia es el

siguiente:

d(Sg,V;)

ol F,S,|E—F|S,|S ~k,a

us V1€ (S, —=S,) (3.12)
Haciendo las mismas consideraciones que para el oxigeno en los flujos de

alimentacién de entrada y salida se obtiene la siguiente expresién:

| l:I

dt Ve,

ds

£
(S —S)) —k.sav.se—‘(S, -S,) (3.13)

!
Cl @ t=0: S(0)=S, (3.13a)

donde S, es la concentracion del sustrato en el liquido, y S,, en la superficie de la

pelicula.

Fase solida

La pelicula de microorganismos (fase sélida) se considera como una estructura ‘
plana, y se describen los cambios en la concentracién del sustrato, oxigeno, y biomasa
Unicamente en direccién perpendicular al soporte al cual estan inmovilizadas las células.
La transferencia de masa a través de la pelicula se supone por difusién, siguiendo la ley
de Fick de forma unidimensional. Los balances de masa describen este fenémeno asi

como el consumo de sustrato y oxigeno dentro de la pelicula por reaccién (Figura 3.2).
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Espesor de
la Pelicula
/]
/ (Xa, Sur On)
; X S, 0,) /
1/
; .
7
/|
E=0 E=A

Figura 3.2. Geometria de la Pelicula.

Oxigeno: El balance de masa representa los cambios en la concentracion de
oxigeno debido a la transferencia de masa por difusién y a la reaccién de consumo en ia
pelicula. La resistencia cerca de la fase liquida y en la interfase liquido-sélido es

significante por la diferencia de densidad entre el medio continuo y la fase sélida.

————-a(oazt’e’) =D0, ———az(;)g;e‘) -Rg,E, (3.14)

Cl. @ t=0: 0,(0)=0,, ~ (3.14a)

CFl. en&=0V t>0: af;g =0 (3.14b)

CF2. en&=AV t>0: -Def,oz% =k, (0,, -0,)  (3.14¢)

donde R, = s—xn/:_:(Kozo':s()zs IKSS;S, I1— Ssm}x (3.14d)

donde O, es la concentracién del oxigeno, S; del sustrato, y X; de la biomasa en la fase
sélida, €; es la fraccion del sélido presente en el reactor, D.r es la constante de la

difusividad, A es el espesor de la pelicula, y y,,; €s la tasa de maximo crecimiento de

los microorganismos.
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La condicién de frontera 1 supone que el flux difusivo es cero debido a que la
pared del soporte es impermeable. La segunda condicién expresa que todo el fiux
difusivo a través de la pelicula es igual al transporte de la fase liquida a la interfase

liquido-sélido.

Sustrato: El balance de masa para el sustrato considera el témino de
acumulacién, la difusién y la reaccion de consumo en la pelicula. En las condiciones de
frontera se acoplan tanto la concentracion del sustrato en la superficie de la pelicula
como la concentracion en el seno del liquido. Se ha observado que para
concentraciones bajas de sustrato, el grosor de la pelicula es dependiente de su

concentracion en el seno del liquido.

J(S.g,) 0% (S.g,)
e =D, ————aéz -Rge, (3.15)
Cl. @ t=0: S (0)=S,, (3.15a)
: oS
CFl. en £=0 V t>0: ag:o (3.15b)
dJs
CF2. en &=LV t>0: -De,'ssahk,,(ssb—s,) (3.15¢)
uméx OZs I Ss I Ss }
donde R, =—m&x 1- . (3.15d)
: Yx/s (Koz +OZs Ks +Ss Smax

Biomasa: Para la pelicula microbiana se estudia el crecimiento de los
microorganismos principalmente por limitacién de sustrato y oxigeno, tomando en
cuenta la inhibicién por el sustrato y una constante por metabolismo endégeno de las
células. EI cambio en la concentraciéon de microorganismos se entiende como el
aumento o la disminucién de organismos en un determinado volumen de pelicula. La
cinética de crecimiento esta dada por la ecuacién (2.6).

d(X.,g,)

—=3  _R

dt xEs (3.16)
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Cl. @ t=0: X,(0=X, (3.16a)

O.. > 1 > k X (3.16b)
donde Rx - u"‘é KOZ +OZs KS +Ss Sm&x : e ‘

Los microorganismos cerca de la superficie donde la concentraciéon de sustrato

(nutrientes) es alta estdn en una fase de crecimiento acelerado, mientras que los
microorganismos que estan cerca del soporte se encuentran en un probable estado de

muerte si no existe suficiente sustrato y oxigeno.

3.5 Variables Adimensionales

La idea de adimensionalizar las variables de un modelo, es producir una solucién que
sea valida para un rango de parametros y hacer que las ecuaciones originales contengan
menos parametros. Ademas el uso de los métodos numéricos con variables

adimensionales facilita la solucién del problema.

e La concentracién de oxigeno en cada una de las fases se adimensionalizé en
términos de la concentracién de oxigeno en la fase gas, esto es, la maxima

concentracion posible en el reactor, O,
De tal forma que las variables adimensionaies son:
O'ZS = O,4/O;,¢, cONcentracion adimensional en la fase gas,
0'2, = 0,/0,,s ,» concentracion adimensional en la fase liquida,
O'Zs = 0,/0;,¢ » concentracién adimensional en la fase sélida.

& Para el sustrato, la concentraciéon de adimensionalizacién es la concentracién del

sustrato en la fase liquida, S,
S = 5//S.ef » concentracién adimensional en la fase liquida,

S, = S¢/S,ef » concentracién adimensionatl en la fase sélida.
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e La biomasa se adimensionalizé con la concentracién inicial de microorganismos en

el reactor, X,
X.s= Xs/ Xref

e La coordenada espacial de la pelicula se adimensionalizé en términos de un grosor

conocido de ésta, A.

L=&/A

e El proceso mas lento es la reaccién bioquimica, por lo que el tiempo de referencia

es la tasa maxima de crecimiento de los microorganismos, Py, s-

trer=1/Hmax » €S decir t'=t/t,ef

3.6 Modelo Matematico Adimensional

Fase gas
Oxigeno
do;, ) . . e
thi =1,(0y4 — Oy, ) —Kig, (O, H - O}) (3.17)
ClL @ t=0: 0,,(0)=0;, (3.17a)

donde H' est4 definida en la ecuacién 3.7y

F . K., €
T, =—2— (3.17b); K, = A (3.17¢c); €g = — (3.17d)
vTesumé x md x es
Fase liquida
Oxigeno
dO,,

S = 1Oy ~0,) +K (O H ~0}) ~Kise, (0, ~Ol,)  (3.18)

ClL @ t=0: 0,0 =0, (3.18a)
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donde H’ esta definida en la ecuacién (3.7) y

F

(3.18b);

kLSavls

., = — K = (3.18¢); £, == (3.18d)
VTslp'max Hma x 81
Sustrato
ds, .o ..
at—.'ﬂz(s,i—s,) ~K,(S; =S) (3.19)
ClL @ t=0:S/0)=S, (3.19a)
Fase sélida
Oxigeno
. 1~
a;?’ = d)l aacg;* -Roz (3.20)
02
Cl. @ t=0: 0,,(00=0,, (3.20a)
CFl. en (=0 V t>O0: agcz =0 (3.20b)
. 20;, .
CF2. en(=1V t>O0: X = Big,(0,,, — O;,) (3.20¢)
donde R - 3.20d
o Y x/oz kKoz +01,I +5 I maxJ ( )
Ak A/D, 2 . Y, 0,0
y Big, = —* = L9 (3.20€); b0y = Lt (3.200; Yier = ~X22 (3.20g)
Def.oz 1/kls ef,02 ref
Sustrato
s, 155, -
ot = ¢— acz s (321)
S
Cl. @ t=0:5S,0)=S, (3.21a)
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donde
B. x'kls
I = =
y s Def,S

. aS.
CFl. en {=0V t>O0: ac‘ =0 (3.21Db)
. 9S, e e
CF2. en{=1VY t>0 % =Biy(S,, - S}) (3.21¢)
Re = — Oy S, .3k (3.21d)
BT AR (R i o |
A/Dgs e A . YoessS et
L2 (3.21e); =tmc . (321f);  Yis = =2 3.21g)
1/ kls (DS Def,S ) Xref g

Las ecuaciones 3.20e y 3.21e, representan el nGmero de Biot para el oxigeno y

el sustrato respectivamente. El nimero de Biot indica la relacién entre las resistencias

interna y externa de transporte de masa, de tal forma que: Biot =

resistencia interna

resistencia externa

nimeros de Biot muy grandes (Biot —0), indican que la resistencia al transporte

externo de masa es despreciable con respecto a la difusién en la pelicula (Froment y

Bischoff, 1990).

Las ecuaciones 3.20f y 3.21f representan el nimero de Damkdhier, (Da;) para el

oxigeno y el sustrato respectivamente. El nimero de Damkd&hler indica la relacién entre

la tasa de reaccién y la transferencia de masa por difusién en la pelicula (Froment y

Bischoff, 1990).

Biomasa

donde

dX, _ Ry (3.22)
dt
ClL @ t=0 X(0)=X, (3.22a)
Ry =f =2 S, |13k _ex (3.22b)
KL +OL AR +S, L S '
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. . K ok
y Ko, = <oz (3.220); Ki=<= (3.22d) K, =—2 (3.22¢)

2ref ref M mé x

3.7 Métodos de Solucién

El modelo matematico consta de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias resultantes
de los balances de masa para el oxigeno en las fases gas (3.17) y liquida (3.18); para el
sustrato en la fase liquida (3.19); y para la biomasa en la fase sélida (3.22). Dos
ecuaciones diferenciales parciales parabdlicas no-lineales describen el comportamiento

del oxigeno (3.20), y el sustrato (3.21), en la fase sélida.

El método numérico que se considera adecuado para discretizar las ecuaciones
parciales es el método de colocacién ortogonal en elemento finito, ya que en la pelicula
se encuentran perfiles en que la concentracién de sustrato y oxigeno tienen gradientes
importantes (Finlayson, 1980). El método de colocacién ortogonal en elemento finito es
una combinacion de dos métodos; el de colocacién ortogonal ofrece ventajas al
disminuir el error de truncamiento cuando se discretizan las ecuaciones diferenciales
parciales en ordinarias las cuales sélo son funcién del tiempo. A su vez el método de
diferencias finitas permmite la localizacién de puntos donde es necesario conocer la

solucion.

El nGtmero de elementos que se considero adecuado para seccionar la pelicula
microbiana es dos, los elementos pueden ser utilizados cerca de los gradientes
considerables y la solucién que se genera es mejorada. Los elementos en que se dividié
la pelicula sirven para mejorar la descripcién cualitativa de los perfiles generados en la
pelicula. Cada elemento contiene dos puntos de colocacién interiores, lo que implica
tener siete puntos en total en la pelicula. De tal forma que en cada punto serd posible
estimar la concentracién del sustrato, oxigeno y microorganismos. El uso de dos y hasta
cuatro puntos de colocacién da una aproximacién cualitativa de la solucién (Finlayson,
1980); en este caso, el uso de siete puntos se considera adecuado ya que se logra una

mejor aproximacion tanto cuantitativa como cualitativa de la soluciéon.
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Todo el conjunto de ecuaciones ordinarias se integraron por medio de un
método implicito. El método implicito se eligié por la no-linealidad del sistema de
ecuaciones, lo que permite minimizar el error que se genera al integrar las ecuaciones.

Los métodos numéricos utilizados se explican en detalle en el apéndice A.

3.8 Conclusiones

En contraste con los modelos de dos fases que regularmente se encuentran en la
literatura, el presente trabajo analiza a las tres fases de un reactor biolégico (aerobio),
tipo “airlift”, tomando en cuenta la transferencia de masa entre el gas y el liquido y del
liquido al sélido. Una de las limitaciones del modelo es que no se considera el
crecimiento del espesor de la pelicula, sin embargo esto esta representado como el
aumento o disminucién de la concentracién promedio de microorganismos en un

espesor fijo de pelicula.

Esta representacién del crecimiento de la biomasa nos permite dividir a la
pelicula en volimenes y conocer lo que sucede en la capa mds interna asi como en la
mas externa, de esta forma se analiza el comportamiento de las diferentes capas de

microorganismos en la pelicula.
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CAPITULO 4

RESULTADOS Y ANALISIS

4.1 Introduccién

La razén de la obtencién de un modelo matematico es predecir el comportamiento
esperado de un proceso bajo un rango de condiciones de entrada. Las simulaciones
que se realizaron en este trabajo se hicieron dependiendo de la aplicabil?dad del
proceso. La validacion del modelo es esencial, dado que se debe probar su capacidad
antes de ser aplicado a nuevas situaciones para probar los limites del proceso
estudiado. La. validacién es usualmente vista como una comparacién entre algunas
predicciones y mediciones de gran significado para el proceso, es decir, casos muy

representativos.

En este capitulo se presentan los resultados obtenidos, su andlisis y la validacion

realizada con datos experimentales de Chavez-Rivera (1994).

4.2 Generalidades

Los parametros cinéticos para el oxigeno, difusividades y espesores de pelicula tipicos
utilizados en las simulaciones se obtuvieron de la literatura, mientras que la dimensién
del reactor, coeficientes de transferencia de masa y parametros cinéticos para el sustrato
fueron tomados del trabajo de Chavez-Rivera (1994). La 3-4 dicloroanilina es el
compuesto xenobidtico (sustrato organico) del cual se tomaron los datos cinéticos. Los

parametros usados se especifican en el apéndice B, (Tablas B.1, B.2, B.3, y B.4),
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también se describe en forma general el reactor experimental a partir del cual se

tomaron los parametros.

En general se analiza la capacidad del modelo ante cambios bruscos tipo escalén
en la corriente de alimentacién del reactor en estudio, es decir, reduciendo flujos dé
alimentacién del liquido o aumentando la concentracién del sustrato. Como se ha
explicado en el capitulo 1, los flujos de alimentacién y concentraciones del sustrato
organico normalmente no son constantes en un reactor de tratamiento de afluentes. Es
por eso que se eligieron dos flujos de alimentacién como referencia, y de esta forma

poder comparar entre si y con lo reportado en la literatura.

Es interesante comparar la dindmica del sistema ante los mismos cambios para
estos dos flujos de alimentacién, lo cual implica tener dos tiempos de residencia del
liquido, manteniendo el volumen del liquido constante. Los flujos de alimentaciéon

estudiados son:

¢ Flujo de alimentacién 1: 1.036x107 m’s™, es decir, tiempo de residencia =2.01 hr .

e Flujo de alimentacién 2: 4.2x10® m’s’, es decir, tiempo de residencia =4.96 hr

4.3 Comportamiento del Modelo

4.3.1 El Estado Estacionario

El estado estacionario se eligi6 cuando el valor absoluto de la diferencia en la
concentraciéon del sustrato y oxigeno con respecto al tiempo es menor que una
tolerancia de 1x10”. Para la biomasa el estado estacionario se eligié cuando el valor
absoluto de la diferencia en la concentracién promedio de microorganismos en la
pelicula con respecto al tiempo es menor que una tolerancia de 1x107. La forma de
calculo de ésta concentracién promedio se explica en detalle en el apéndice A. Para
este modelo un cambio en la concentracién de microorganismos se establece como el

aumento o la disminucién promedio de organismos en un volumen fijo de pelicula.

La simulacion fue iniciada aproximdndose a un estado estacionario de acuerdo a
los parametros de las tablas B.1, B.2 y B.3 (Apéndice B), alcanzidndose el mismo estado

cuando la concentracién de alimentacion del sustrato es de 0.100 kgm'3, y siempre que
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exista una concentracion inicial de microorganismos y éstos no estén inhibidos. Las
condiciones iniciales para el oxigeno, el sustrato y la biomasa fueron valores arbitrarios
que se asignaron con el fin de poder simular el arranque del reactor y encontrar un

estado estacionario a partir del cual se pudieran efectuar los escalones mencionados.

En el caso de las graficas que se refieren a la pelicula microbiana que muestran
los perfiles de oxigeno, de sustrato y de biomasa en los diferentes puntos de la pelicula
(1-7), éstos estdn ordenados de la siguiente forma: el punto 1 es aquel que se
encuentra en contacto con el soporte sélido, mientras que el punto 7 esta en contacto

con el liquido (Figura 4).

Espesor de
la Pelicula
Xy, Sy, O,,) (X7 S7 Op9)
~a
| 1 l 4 ]
T i 1 I - T
G0 &l

Figura 4 Representacion esquemdtica de los puntos de colocacion en fa peficula.

Con el fin de encontrar el estado estacionario para los dos flujos de alimentacién
antes mencionados, se hicieron las siguientes simulaciones, las cuales representan el

arranque del reactor:

e Caso [: Flujo de alimentacién: 1.036x107 m’s’
e Caso 2: Flujo de alimentacién: 4.2x10°m’s™
A partir del estado estacionario que se encuentre por el modelo para los dos

casos mencionados se realizaran los cambios tipo escalén en la concentracion y flujo de

alimentacién del sustrato orgéanico (3-4 dicloroanilina).

Es importante sefialar que para ambos casos todos los parametros cinéticos y de

transporte de masa son iguales, ver Tablas B.1, B.2 y B.3 (Apéndice B).
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El comportamiento del oxigeno en la fase gas para los casos 1 y 2 sigue la
misma tendencia (Figuras 4.1a y 4.2a), alcanzando rapidamente un estado estacionario.
El estado estaciohario que predice el modelo para la concentracion de oxigeno en el
gas es de un valor alto, es decir, se predice que en el reactor existe suficiente oxigeno

que puede ser utilizado para la oxidacién de la materia organica.

CASO [
a)
0.90935 -
T 0.02850
8 | < Oz =
O 0.99%3 Ti °©
N e < O'a —> |
O.mzs nnnA:A-LL%AAAA=AJAA+A|Ab)L O.oms
B SP U NEP PN ©—0—0
0.02.55*;\..: } } + + + $ $ ——t—t
&
o}
0.0225

tt

Figuras 4.1 Concentracion de oxigeno a) fase gas y liquida, b) fase sdlida.

El oxigeno en el liquido (Figuras 4.1a y 4.2a) alcanza rdpidamente un estado
estacionario, no existiendo gradientes muy marcados en su concentraciéon. Se observa
claramente que para este modelo que considera que las fases gas y liquida se
encuentran perfectamente mezcladas, el transporte del oxigeno de la fase gas a la fase
liquida no es el fenébmeno mas importante en el proceso debido al valor de los
parametros cinéticos y de transporte usados en la simulacién. De tal forma que siempre
existe suficiente oxigeno disponible en el gas, el cual se difunde y es consumido por los

microorganismos que conforman la pelicula, (Figuras 4.1b y 4.2b).
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Figuras 4.2 Concentracion de oxigeno a) fase gas y liquida, b) fase sdlida.

Por otro lado, los perfiles internos de oxigeno en la pelicula son distintos a los
externos debido a que los microorganismos presentan un mayor consumo de oxigeno
al inicio y posteriormente los perfiles alcanzan un estado estacionario similar entre ellos.
El mayor consumo de oxigeno es consecuencia de las condiciones bajo las cuales se
inicié la simulacién; estas condiciones son arbitrarias y son usadas unicamente para
lograr una mejor aproximacién para conocer el estado estacionario. El oxigeno que se
consume en el estado estacionario es equivalente a mantener condiciones aerobias en

todo el volumen de la pelicula, (Figuras 4.1b y 4.2b).

Los puntos 6 y 7 alcanzan un valor en la concentraciéon de oxigeno distinto, con
respecto a las interiores porque los microorganismos en ese volumen de pelicuia tienen
una actividad metabdlica dierente, ademds de que para esas capas es mds fa<i! suplirse
de oxigeno puesto que estan en contacto con el mismo en la fase liquida. El oxigeno

requerido para cubrir las funciones metabolicas de los microorganismos en la pelicula es
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mayor para el caso 1 (Flujo de alimentacion: 1.036x107 m’s™') porque la cantidad de
sustrato que tienen que degradar los microorganismos es mayor que para el caso 2, es
por eso que se observa un mayor consumo de oxigeno en la fase sdlida, esto también
se refleja en que los perfiles de oxigeno en las fases gas y liquida sean menores para el

caso 1.

Una de las limitaciones mas importantes en el crecimiento de los
microorganismos en los diferentes puntos de la pelicula es la concentracién de sustrato.
En este caso hay gradientes de sustrato apreciables en la interfase liquido-sélido (punto

7), a la capa més interna, (punto 1), (Figuras 4.1cy 4.2q).

CASO 1

004 1

S*s

0.02 T

0.00 T

0.06 1

0.03 T

0.00 5.00 10.00 15.00 20.00 25.00
t.

Figuras 4.1 Concentracion de sustrato ¢) en la pelicula, d) en el liquido y
la interfase Iliquido-sélido.

En las Figuras 4.1d y 4.2d se representa la formacién de una pelicula liquida de

sustrato que rodea a la biomasa la cual es una resistencia importante a vencer por el
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mismo sustrato para llegar a las capas mas internas de microorganismos, esta

resistencia se explica en el capitulo 2 de este trabajo.
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0.010 T \‘\\’\

3
$ L)
" —
)(-gg_:: v .. =
o _—— e o T NS — -
005 +

S*s

Y W S ST ST WS U0 WS YA WA VY TN SN SN VS Y S S N S| PR S W T T 1 "
0.000 ¥ ¥ T T T

0.02 1 T

k’

0.01 T

S$7 ---—-9d

AN W W NS W T WA A NS WS WS W WS T SN N T W WA WY S WU UH S N S Y T 1
0.00 y t t t

0.00 5.00 10.00 15.00 20.00 25.00 30.00

tt

Figuras 4.2 Concentracién de sustrato c¢) en la pelicula, d) en el liquido y
la interfase liquido-sélido.

Es importante sefalar que el grosor de las capas es similar en ambos casos, esto
es consecuencia de los parametros de transporte utilizados. Para estas simulaciones el

coeficiente de transporte en el liquido es el mismo para los dos casos de estudio.

Para la biomasa, en los puntos mas internos de la pelicula, los microorganismos
(1-5) empiezan a disminuir su concentracién como consecuencia de la falta de sustrato
(Figuras 4.1e y 4.2e). Dado que no existe suficiente sustrato en ese volumen de
pelicula, los microorganismos usan sus propias sustancias celulares (metabolismo
endégeno), para seguir manteniéndose, y poder realizar sus funciones metabélicas,

causando una disminucién en la concentracién de biomasa.
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Aunque se prediga la existencia de un aumento en la concentracién de biomasa
en las capas externas 6 y 7 (Figuras 4.1f y 4.2f), s6lo un espesor de la pelicula es activo,
es decir, la concentracién promedio de microorganismos permanece constante como

consecuencia del metabolismo endégeno de las capas interiores.

CASO 1

2.25 ¢ e

1.50 +

X*s

0.75 1

0.00 T

60.0 1

X*s
X*s

200 T

tt

Figuras 4.1 Perfiles de concentracién de microorganismos e) puntos 1-5),
f) puntos 6-7.

El aumento en la concentracién de biomasa en las puntos 6 y 7 de la pelicula es
continuo, si la alimentacién del sustrato al reactor es constante; de tal forma que
siempre existen nutrientes acumulados en la capa liquida que rodea a los
microorganismos, facilitando el transporte de sustrato a las capas externas de la pelicula
(Bailley y Ollis, 1986). En estos puntos la inhibicién de los microorganismos por sustrato
no se cumple porque ésta séio sucede cuando la concentracién de sustrato es superior

a la que puede tolerar la biomasa.
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Figuras 4.2 Perfiles de concentracion de microorganismos e) puntos 1-5),
f) puntos 6-7.

Los microorganismos cerca de la superficie donde la concentracién de sustrato
es alta estan en una fase de crecimiento acelerado (Figuras 4.1f y 4.2f), mientras que los
microorganismos que estan cerca del soporte realizan metabolismo endégeno, lo cual
provoca una disminucién en su concentracién (Figuras 4.1e y 4.2e), esto se debe a que
la concentracién de sustrato en esas capas no es la suficiente para que los
microorganismos puedan realizar sus funciones metabdlicas. El metabolismo endégeno
estd representado en el modelo por la constante &, su valor se eligié a partir de valores

encontrados en la literatura.

En las Figuras 4.1g y 4.2g asi como en 4.1h y 4.2h se presentan los perfiles de
concentracién para el sustrato y la biomasa respectivamente para diferentes tiempos de

operacién del reactor.
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Figuras 4.1 Perfiles de concentracién en la pelicula g) sustrato,
h) microorganismos.

Los perfiles de concentracién tanto para el sustrato como para la biomasa son
planos para puntos internos (1-5), mientras que en los puntos 6 y 7 al existir sustrato
acumulado en la regién que rodea a los microorganismos, éstos mantienen perfiles de
crecimiento continuo. Es decir, los microorganismos de las capas (1-5) se encuentran
limitados principaimente en su crecimiento por la concentracién de sustrato, de tal
forma que realizan sus funciones metabdlicas por medio del mantenimiento endégeno,

tal como lo indica la cinética de crecimiento definida por (3.22b).

En las Figuras 4.1h y 4.2h conforme el tiempo avanza la concentracién de
biomasa aumenta, a partir del tiempo t*=10 los perfiles en los puntos mas internos son

planos, mientras que los puntos externos continuan aumentando su concentracién, esto

53




SULTADOS Y N

es consecuencia de los perfiles planos en la concentracién del sustrato en los puntos

internos, por lo que la concentracién de microorgansimos es constante.

En las Figuras 4.1h y 4.2h es evidente que no todo el espesor de la pelicula esta
activo, sélo el intervalo que va de {=0.60 a 1.0 esta activo, si la pelicula tiene un
espesor de 150 pm esto implica que el grosor activo es de 60 pm, como lo es para los
dos casos que se presentan. Experimentalmente se han reportado espesores de pelicula
activos del orden de 60 a 100pum (Skowlund, 1990; Freitas dos Santos y Livingston,
1995).

CASO 2
0.014
0.011
“ 0.008
0.005
0.002 f——t—tmp—i i ' :
t*=5 =-¥-t"=10 h) ¢
1007 t*=20 = -O=—=1("=25 4
'Vl
>

Figuras 4.2 Perfiles de concentracién en la pelicula g) sustrato,
h) microorganismos.

En las Figuras 4.1i y 4.2i se muestra la concentracién promedio del sustrato y la
de microorganismos en la pelicula. La forma de calculo de esta concentracién promedio
se explica en el apéndice A. En estas graficas se puede observar que se ha alcanzado un

estado estacionario tanto para el sustrato como para la biomasa, para ambos flujos de
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alimentacién. Es interesante notar que el comportamiento cualitativo de la capa 6 de
microorganismos (Figs. 4.1f y 4.2f) es igual al presentado en las Figuras 4.1i y 4.2i, lo
que confirma el hecho de tener un espesor activo y por ende una concentracion de

microorganismos fija o bien en estado estacionario para la pelicula.
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Figura 4. 1i Concentracion promedio de sustrato y de microorganismos en la pelicula.
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Figura 4.2/ Concentracion promedio de sustrato y de microorganismos en la pelicula.

La diferencia mas notable entre los dos flujos de alimentacién es que los cambios
en la concentracion de biomasa son mas rapidos para el caso 2. Los microorganismos

(Figura 4.2i) alcanzan una concentracién promedio maxima, resultado de la degradacién
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del sustrato, posteriormente la biomasa alcanza un estado estacionario con una
concentraciéon menor con respecto al caso 1 y esto es porque el fluyjo de alimentaciéon
del liquido es menor, aunque la concentracion de sustrato alimentado para ambos casos
sea la misma. La limitaciébn en el crecimiento de los microorganismos se debe
principalmente a la disminucién del contacto entre el liquido y la pelicula, para el caso 2
el flujo de alimentacién de sustrato es menor, es decir, la cantidad de sustrato a
degradar es menor que para el casol, por lo tanto el crecimiento de microorganismos

para el caso 2 es menor (Bailey y Ollis, 1986).

El namero de Biot para ambos casos indica que las resistencias interna y externa
de transporfe de masa son importantes (casos 1 y 2: Big,= 3.558, Bis= 2.757), de tal
forma que las dos resistencias limitan al transporte de masa del sustrato y oxigeno. Es
por eso que se forma una capa de liquido que rodea a la biomasa y la. difusién de

sustrato se dificulta al interior de la pelicula.

Los estados estacionarios se eligieron cuando los cambios en la concentracién de
oxigeno en las tres fases, del sustrato en el liquido y en la pelicula y de los
. . . - -7 .
microorganismos cumplen la tolerancia especifica (1x10°) con respecto al tiempo
(Figuras 4.1a, 4.2a, 4.1b, 4.2b, 4.1i y 4.2i). Para el caso 1, el estado estacionario se
eligié en el tiempo adimensional de t=13.75, equivalente a 23.4 horas; para el caso 2

en el tiempo adimensional de t =20.0, equivalente a 34 horas.

4.4 Cambio en la Concentracién de Alimentacién del Sustrato

4.4.1 Validacién del Modelo Matematico para Cambios en la Concentracién

de Alimentacién del Sustrato

Para validar el modelo matematico propuesto se realizaron cambios bruscos en la
concentracién de alimentacién del sustrato, ademas de estudiar el efecto de tales
cambios en las especies presentes en las tres fases del reactor. La validacién del modelo

matematico se realizé para los dos flujos de alimentacién de referencia.
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Cuando se estimula al sistema con una perturbacién tipo escalén en la
concentraciéon de alimentaciéon del sustrato existen dos respuestas posibles ante tal
perturbacién. La primera respuesta consiste en que el sistema asimile los cambios
realizados, alcanzando un estado estacionario estable que permita que los
microorganismos continuen degradando la nueva concentracién del sustrato
alimentado. La segunda respuesta sucede cuando el sistema de microorganis'r:hos no es
capaz de degradar al sustrato como consecuencia de la inhibicién causada por un
incremento en el mismo. Es decir, la pelicula biolégica se inhibe por completo siendo

incapaz de asimilar el cambio y cesando toda degradacién.

Para el modelo matematico, el escalén alimentado se realizé a partir del estado
estacionario que se encontré por medio de las simulaciones. Es importante sefialar. que
el valor del estado estacionario obtenido por las simulaciones no es igual al
experimental, debido a que la prediccién de aquel es resultado de un conjunto de
pardmetros, los cuales estdn fuertemente ligados a los parametros cinéticos y biolégicos
del sistema de microorganismos, y que no en todos los casos son iguales a los
coeficientes que se hubieran podido conocer de los experimentos de Chavez-Rivera
(1994).

La diferencia principal entre los estados estacionarios experimentales y los
simulados radica en que el sistema real de microorganismos sufre la influencia de
factores externos tales como cambios en la temperatura, y condiciones de mezclado

que no se consideran en el desarrollo del modelo matematico, en este trabajo.

En la Figura 4.3 se presenta el escalén en la concentraciéon de alimentacién del
sustrato de S ;=100 a 250mg/l con un flujo de alimentacién de 1.036x10"m%s™'; los

pardmetros utilizados se presentan en el apéndice B (Tablas B1, B2).
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SL(mg/!)

t(hr)

X EXPERIMENTAL —— MODELO

Figura 4.3 Validacién del modelo matematico.

El modelo matemaético predice cualitativamente los datos experimentales de
Chavez-Rivera (1994). La comparacién de los datos generados por el modelo para los
escalones en la concentracién de alimentacion del sustrato se hizé a partir del estado
estacionario encontrado por el modelo, por lo qué se observan diferencias cuantitativas
en lo que se refiere al estado estacionario experimental. Este desfasamiento entre los
estados estacionarios experimentales y los generados por el modelo podria explicarse
en funcién de las propiedades de los microorganismos a adaptarse de mejor forma a los
escalones y tener concentraciones de sustrato menores a las encontradas por el modelo
que no describe la evolucién de los microorganismos a cambios en las condiciones de

operacién.

La tendencia ante una perturbacién en la alimentacién del sustrato es casi
idéntica, alcanzando un méaximo para una concentracién de 20 mg/l comparada con los
datos experimentales de 18 mg/I, lo cual no es una diferencia muy grande comparada
con la concentracién de alimentacién del sustrato (250 mg/l). El modelo matematico
propuesto obtiene un nuevo estado estacionario en un periodo de tiempo de 5.28
horas, mientras que los datos experimentales muestran que el estado estacionario se

alcanzé después de 5.55 horas.

El coeficiente de correlacién para los datos generados por el modelo matematico

es de 0.87, lo cual significa que el modelo se aproxima adecuadamente a los datos
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experimentales aun cuando el estado estacionario inicial en el cual se aplicéd la

perturbacion es diferente al experimental.

En la Figura 4.4 se presenta el escalén en la concentraciéon de alimentacién del
sustrato de S;;=100 a 250mg/| con un fluyjo de alimentacion de 4.2x10°m’s™": los

parametros utilizados se presentan en el apéndice B (Tablas B1, B3).

SL(mgl’1 )

tthr)

X EXPERIMENTAL —— MODELO

Figura 4.4 Validacién del modelo matematico.

El modelo reproduce cualitativamente los datos experimentales de Chavez-
Rivera (1994) en base al conjunto de pardmetros usados en las simulaciones. La
tendencia que sigue la respuesta generada por el modelo matematico es similar a la de
los datos experimentales, alcanzando su méaximo efecto en 1.35 mg/I| para los datos
experimentales y de 1.4 mg/| para el modelo, lo cual no es una diferencia muy grande.
Los microorganismos reaccionan aproximadamente en el mismo intervalo de tiempo,
observandose una recuperacion del sistema al alcanzar un nuevo estado estacionario. El
estado estacionario que se alcanza por el modelo es diferente al experimental, esto se
debe basicamente a que las condiciones experimentales son variables en cuanto a que
algunas propiedades biolégicas, y fisicas de los microorganismos cambian
constantemente, tal es el caso de la difusién del sustrato al interior de ia pelicula o bien
a algan problema de mezciado que se haya presentado durante la realizaciéin de los

experimentos.
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El coeficiente de correlaciéon para los datos generados por el modelo es de 0.80,
lo cual indica que es una buena aproximacién. El modelo matemaético predice la
recuperacion del sistema, encontrando un estado estacionario que permite una
degradacién continua del sustrato. El tiempo de asimilacion de los escalones
alimentados es aproximadamente de 4.15 horas mientras que el experimental es de

2.77 hr.

La segunda respuesta esperada ante cambios tipo escalén en la concentracién de
alimentacién del sustrato es cuando los microorganismos sufren inhibicién por la alta
concentracién de sustrato alimentada. En la Figura 4.5 se presentan los perfiles para el
sustrato en el liquido ante un cambio tipo escalén de S ;=100 a 500mg/I para un flujo

de alimentacion de 1.036x107 m>s™.

x x
5 .
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ﬁgura 4.5 Validacién del modelo matematico.

La respuesta generada por el modelo matematico a este escalén solo se puede
comparar cualitativamente con los datos experimentales de Chavez-rivera (1994). Ei
escalén se realizé para el mismo flujo de alimentacion (1.036x107 m’s™), pero
experimentalmente el escalén fue de S;;=100 a 500 mg/l, mientras que para las
simulaciones fue de S;;=100 a 400 mg/l, para escalones de mayor magpnitud, la
respuesta del modelo matematico es idéntica. Nuevamente la causa de tal
comportamiento es que el modelo matematico usa valores de pardmetros fijos para las

simulaciones, mientras que en los experimentos existen variaciones en las propiedades
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de la biomasa que afectan fuertemente su respuesta, haciéndola mas resistente a los

escalones de concentracién mas altos.

4.4.2 Flujo de Alimentacién: 1.036x107 m’s™

Con el objeto de estudiar el efecto que tiene el cambio en la concentraciéon de
alimentacién del sustrato se realizaron cuatro escalones en la concentracién de sustrato
alimentado, los parametros utilizados en la simulacion se muestran en el apéndice B,

(Tablas B.1 y B.2). De forma adimensional los escalones son los siguientes:

e Escalén 1: S, = 1.00-2.50
e Escalén 2: S, = 1.00-3.00
e Escalén 3: S = 1.00-3.50

A partir de un tiempo anterior al estado estacionario (el cual se considerard como
el tiempo cero t*'=0, para efectos de simulacién) se aplic6 un escalén en la
concentracién de alimentacion de sustrato, en el tiempo t*=3.75 (tiempo adimensional).
Ninguna de las condiciones de operacién (concentracién de alimentacién de oxigeno,
flujo de alimentacién del aire y del liquido), a partir de las cuales se encontré el estado
estacionario se variaron. Es importante sefialar que en las figuras se muestra un periodo

de tiempo anterior al cual se alimentaron los escalones.

En la Figura 4.6a se presentan los perfiles del sustrato en el liquido para los tres
escalones citados. La magnitud del cambio observado en la concentraciéon del sustrato
es dependiente de la magnitud del escalén alimentado. En todos los casos la
concentracién de microorganismos en el sistema fue capaz de degradar los cambios en

la concentracién del sustrato alimentado.

La dindmica del sistema depende de la magnitud del cambio realizado, siendo
menor el tiempo de degradacién para un escalén menor y mayor para un escalén de
concentracién de sustrato mayor. Para el escalén 1 de S ; =2.50, el intervalo de tiempo
para alcanzar un nuevo estado estacionario en la concentracién del sustrato en la fase
liquida es de 3.00 unidades de tiempo adimensional, o sea 5.28 horas de operacién

real, para el escalén 2 de S;;=3.00 el intervalo es de 3.25 unidades de tiempo
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adimensional, o sea 5.52 horas y para el escalén 3 de S'L£=3.50 el intervalo es de 3.50
unidades de tiempo adimensional, o sea 6.16 horas.
ESCALON t: S'L£= 1.00-2.50

ESCALON 2: S, = 1.00-3.00
ESCALON 3: S, = 1.00-3.50
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Figuras 4.6 a) Concentracion del sustrato en la fase liquida.
b) Concentracién promedio del sustrato y de la biomasa en la pelicula.

Para los tres escalones, el sustrato de la fase liquida alcanza un estado
estacionario diferente al que tenia inicialmente (Fig. 4.6a). Es interesante notar que el
nuevo estado estacionario es similar ante los tres escalones efectuados en un 96%, es
decir, el sistema a partir de una perturbacién de S;;= 1.00 hasta S, = 3.50 sigue el

mismo comportamiento dindmico obteniéndose un estado estacionario similar.
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En la Figura 4.6b se presentan las concentraciones promedio del sustrato y de la
biomasa en la pelicula para los tres escalones efectuados, en este caso el sustrato
alcanza su estado estacionario inicial, es decir el sistema es capaz de asimilar el cambio
en la concentracién de sustrato a expensas de un incremento en la biomasa. Al aplicar
el escalén, la biomasa reacciona inmediatamente e inicia la degradacion total del
sustrato, aumentando su concentracién. Esto implica obtener un valor de estado

estacionario mas alto que el inicial.

ESCALON 1: S, = 1.00-2.50
ESCALON 2: S, = 1.00-3.00
ESCALON 3: S, = 1.00-3.50
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Figuras 4.6 c) Concentracién de oxigeno en el liquido.
a) Concentracion promedio del oxigeno en /a pelicula.

Como una consecuencia de una mayor cantidad de sustrato alimentado, la

biomasa tiene que consumir mas oxigeno para completar la oxidacién del sustrato, de
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esta forma se alcanza un estado estacionario diferente al inicial, para el oxigeno en las
tres fases. Los perfiles de oxigeno que se presentan en las Figuras 4.6c y 4.6d
dependen de la magnitud del escalén, implicando que un mayor consumo de oxigeno
se requiera para una concentracion mayor de sustrato presente en el reactor. Ei
consumo de oxigeno en la pelicula es proporcional al cambio en la concentracion de
sustrato alimentado, los microorganismos no sufren condiciones anaerobias puesto que
siempre hay oxigeno disponible en el reactor, los nuevos estados estacionarios para el
oxigeno en las tres fases del reactor son mas bajos que los iniciales, lo cual es una

respuesta esperada que reproduce satisfactoriamente el modelo.

En la Figura 4.7a se observan los perfiles del sustrato en cada una de las capas
que forman a la pelicula, el comportamiento es el mismo para los tres escalones pero a

modo de ilustracién sélo se presenta el caso de S, =1.00-2.50.

El gradiente de concentracion del sustrato entre la Gltima capa (interfase, punto
7) y el liquido es apreciable, por lo que se confirma la existencia de una capa de liquido
estancada que cubre a la interfase liquido-sélido (Figuras 4.6a y 4.7a), la cual es una
consecuencia de tomar en cuenta la resistencia a la transferencia de masa entre el
liquido y el sélido. La capa liquida implica que la resistencia externa de transporte de

masa es importante, tal como lo indica el nimero de Biot (Big,= 3.558, Big= 2.757).

El cambio en la concentraciéon de los microorganismos esta representado en la
Figura 4.7b (capas internas, 1-5), su comportamiento es interesante porque al no haber
suficientes nutrientes disponibles, la biomasa empieza a consumir sus propias sustancias
celulares para poder mantenerse, lo cual provoca una disminucién en la concentracion

de la misma.

Es importante sefalar que el estado estacionario de los microorganismos se
eligié en base a la concentracién promedio de la pelicula, por lo que el escalén se
aplicé aun cuando existian cambios en la concentracién de microorganismos en las

capas internas (Fig. 4.1i).
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ESCALON 1: S, = 1.00-2.50
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Figuras 4.7 Concentracion en la fase sélida. a) sustrato, b) microorganismos
(puntos 1-5), ¢) microorganismos (puntos 6-7).

La capa 6 es la que representa el comportamiento cualitativo global de la
pelicula, aunque cuantitativamente no lo sea (Figs. 4.6b y 4.7¢c). El comportamiento
para los puntos 6 y 7 estd de acuerdo con otras hipétesis que han sido comprobadas y
analizadas por diversos investigadores (Freitas dos Santos y Livingston, 1995;
Skowlund, 1990; Wanner y Gujer, 1986). Por medio de modelos matematicos y

experimentos han encontrado que existe un crecimiento ilimitado de los
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microorganismos, o cual implica un aumento en el grosor de la pelicula. Pero no todo
el grosor esta activo, es decir, existe un espesor constante que es activo y es el que

realiza todas las funciones metabdlicas requeridas para la degradacién del afiuente.

El comportamiento del Gltimo punto (7) de la pelicuia (Figura 4.7¢) es una
consecuencia del modelo planteado al no considerar un crecimiento en el espesor de la
pelicula, sino que éste se considera fijo. En el modelo el crecimiento de la pelicula esta
representado con el aumento en la concentracién de microorganismos en el punto 7 y
como este punto no tiene volumen (puesto que la pelicula no aumenta su espesor),

todo el efecto de crecimiento se concentra en él.

e Escalén 4: S = 1.00-4.00

Este caso es muy interesante porque se reproduce un estado estacionario
diferente a los encontrados para los escalones 1, 2 y 3 (Figuras 4.8¢c y d). El fenémeno
que sucede es la inhibicién del crecimiento de los microorganismos presentes en ei
reactor, éstos al sufrir la inhibicidon por el sustrato ya no son capaces de seguir

realizando sus funciones metabdlicas.

La inhibicién por sustrato de los microorganismos se debe a que la concentracion
de sustrato alimentado es mayor a la que éstos pueden tolerar, este efecto se explica

en el capitulo 2 en lo que se refiere a la cinética empleada en el modelo matematico.

Como todos los microorganismos del reactor se encuentran completamente
inhibidos no existe reaccién bioquimica en el reactor, por lo tanto la concentracién de
entrada y de salida son las mismas para el sustrato y el oxigeno en la fase liquida
(Figuras 4.8a y b). Para el sustrato, la concentracién es la de alimentacién S'LE=S'L=4.OO;

mientras que para el oxigeno se alcanza la concentracién de solubilidad en el liquido.

Lo mas importante del escalén realizado es la respuesta de [os microorganismos
del punto 7, el cual también se inhibe por la alta concentracién del sustrato presente, lo
que comprueba que el modelo predice el comportamiento del sustrato, oxigeno y
biomasa dentro de los limites esperados. En la pelicula se observa (Fig. 4.8e), que todos

los microorganismos sufren inhibicion a causa de la alta concentracién de sustrato
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alimentado, por lo que el nuevo estado estacionario representa la inhibicion de toda la

biomasa presente en el reactor.

ESCALON 4: S, = 1.00-4.00
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Figuras 4.8 Concentracion en la fase liquida a) sustrato, b) oxigeno.

Es importante sefialar que la concentracién de la biomasa en los diferentes
puntos de la pelicula no se cruzan, en todos los puntos, la biomasa experimenta la
misma intensidad de inhibicién, al mismo tiempo ya que los procesos difusivos del
interior de la pelicula son mas rapidos que el crecimiento. De esta forma, cuando se
alimenta el escalén de sustrato las capas externas de microorganismos reaccionan a la
concentracién de sustrato después de un intervalo de tiempo, para después inhibirse
por la alta concentracién. Como en los puntos internos de la pelicula hay
concentraciones de sustrato minimas, el gradiente de concentracién es alto lo que
permite que el sustrato se difunda al interior de la pelicula, los microorganismos de

esos puntos (1-5) tienen una pequefia recuperaciéon aumentando su concentracién.
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ESCALON 4: S, = 1.00-4.00

ta

Figuras 4.8 Concentracion en la fase solida ¢) biomasa puntos (1-5),
d) biomasa puntos (6-7), ) promedio de sustrato y biomasa.

Debido a este gradiente de concentracién en el sustrato, éste alcanza el maximo
que inhibe a los microorganismos antes de que éstos tengan un crecimiento mas
notable, de tal forma que las curvas de crecimiento de los microorganismos de los

puntos internos nunca se cruzan con las de los puntos externos.

Ademas, la cinética de crecimiento de los microorganismos no involucra un

término de envenenamiento por sustrato, es decir, todo el sustrato que llega a la
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pelicula es aceptado por la biomasa para realizar sus funciones metabdlicas. El modelo
matematico propuesto contiene un término de inhibicién por sustrato, el cual consiste
en que si la concentracién de sustrato es superior a una magnitud maxima que los

microorganismos pueden tolerar sufrirdn inhibicién, mas no envenenamiento.

Los estados estacionarios encontrados en esta simulacién son comparables
cualitativamente con los resultados experimentales de Chavez-Rivera (1994), en los que
encuentra que, para una concentracién mayor de S, = 5.00, el reactor no es capaz de
asimilar el escalén alimentado. Este nuevo estado estacionario concuerda con el
modelo planteado, el cual supone una concentracién de sustrato maxima que los
organismos pueden tolerar, arriba de esta concentracién méaxima los microorganismos
sufren inhibicién, lo cual provoca que se interrumpa el proceso de dégradacic‘)n del

afluente.

4.4 .3 Flujo de VAlimentacién: 4.2x10% m3s™

Se realizaron cinco escalones en la concentracién de sustrato alimentado, para un
mismo flujo de alimentacién de sustrato; los parametros utilizados en la simulacién se

muestran en el apéndice B, (Tablas B.1 y B.3). De forma adimensional:

e Escalén 1: S, = 1.00-2.50
e Escalén 2: S, = 1.00-3.00
e Escalén 3: S, = 1.00-3.50
e Escalén 4: S, = 1.00-4.00

A partir de un tiempo anterior al estado estacionario, (el cual se considerara
como el tiempo cero, t*=0.0, para efectos de simulacién), se perturbé al sistema con un
escalén en la concentracion de alimentacion de sustrato, en el tiempo t*=3.75, (tiempo
adimensional). Ninguna de las condiciones de operacién (concentracién de
alimentaciéon de oxigeno, flujo de alimentacién del aire y del liquido), a partir de las

cuales se encontré el estado estacionario se variaron.
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ESCALON 1: S;; = 1.00-2.50
ESCALON 2: S;; = 1.00-3.00
ESCALON 3: S, = 1.00-3.50
ESCALON 4: S, = 1.00-4.00
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Figuras 4.9 a) Concentracién del sustrato en la fase liquida, b) Concentracion
promedio del sustrato y de la biomasa en la pelicula,
¢) Concentracién promedio del oxigeno en la pelicula.

El comportamiento dinamico del sistema representado en las Figuras 4.9a, by c,

muestra que el sistema puede asimilar los cambios realizados en la alimentacién del
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sustrato, dependiendo de la magnitud del escalon. El nuevo estado estacionario que se

alcanza para el sustrato en la fase liquida es un 0.1% mayor que el inicial (Figura 4.9a).

El tiempo que tarda el sistema en asimilar los cambios es de 2.36 unidades de
tiempo adimensional, (t= 4.15 horas); de 2.5 unidades de tiempo adimensional (t= 4.40
horas); de 2.72 unidades de tiempo adimensional (t= 4.78 horas) y de 3.09 unidades
de tiempo adimensional, (t= 5.43 horas) para los escalones S, =1.00-2.50, S  =1.00-

3.00, S;,=1.00-3.50 y S;; =1.00-4.00 respectivamente. El tiempo de recuperacién det

sistema ante fos escalones alimentados depende de la magnitud del cambio realizado.

En la Figura 4.9b se observa que el sustrato en la fase sélida alcanza el mismo
estado estacionario inicial, de tal forma que al existir una mayor cantidad de nutrientes,
los microorganismos aumentan su concentracién en proporcién a la magnitud del

cambio.

El consumo de oxigeno en la pelicula aumenta con la concentraciéon de sustrato
alimentado, por lo que el valor del estado estacionario final es mas bajo que el inicial, el
oxigeno presente en la pelicula es suficiente para que los microorganismos nunca se
encuentren en condiciones anaerobias y puedan oxidar todo el sustrato organico

alimentado hasta en un 99% (Figura 4.9¢).

e Escalén 5: S, = 1.00-5.00

Con el fin de analizar la capacidad de asimilacién del modelo, se alimenté un
escalén de mayor magnitud. Para este escalén, el reactor ya no fue capaz de asimilar el
cambio en la concentracién de alimentacién del sustrato, esto es porque el sustrato
alcanza una concentracion maxima que inhibe el crecimiento de ia biomasa,
provocando que todos los microorganismos presentes en el reactor no puedan seguir

realizando sus funciones metabdlicas (Fig. 4.10e), y se obtenga un estado estacionario
diferente.

La concentracién de salida en el liquido para el sustrato y oxigeno son iguales a

las de alimentacién (Fig. 4.10a y b); para el sustrato, la concentraciéon es la del escalén

S.£ =S 1=5.00; mientras que para el oxigeno se alcanza la concentracién de solubilidad
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en el liquido. El resultado es el de un reactor en el que no existe ninguna reaccion

bioguimica (Figuras 4.10a, b, ¢, d, y e).

Una observacién importante es que todas las capas de microorganismos que
conforman la pelicula se inhiben, (siguen el mismo comportamiento dindmico), lo cual
quiere decir que el modelo representa satisfactoriamente el escalén efectuado (Figuras
4.10c y d). En la Figura 4.10e se observa, que todos los microorganismos sufren
inhibicién a causa de la alta concentraciéon de sustrato alimentado, por lo que el nuevo

estado estacionario representa la inhibicion de toda la biomasa presente en el reactor.

ESCALON 5: S, = 1.00-5.00
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Figuras 4.10 Concentracion en e/ liquido a) sustrato, b) oxigeno.

Dado el conjunto de variables alimentados al modelo, el estado estacionario que
se alcanza para este escaldén, no reproduce el reportado experimentaimente por
Chéavez-Rivera (1994), el cual permite que el sistema continue la degradacién de la

corriente liquida sin que la biomasa se inhiba, mientras que el modelo propuesto
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reproduce la inhibicién del crecimiento de toda la biomasa presente en el reactor. La
diferneicia entre la magnitud del escalon experimental y la del modelo matematico
podria deberse a que el modelo ussa valores de parametros fijos, mientras que en los
experimentos existen variaciones en las propiedades de la biomasa que afectan
fuertemente su respuesta, haciendola mas resistentes a los escalones de concentracion

mas altos.

ESCALON 5: S ; = 1.00-5.00

T 300
o
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T 100
e
- - Q.00
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Figuras 4.10 Concentracion en la fase sélida ¢) microorganismos en los
puntos (1-5), d) microorganismos en los puntos (6-7),
e) Concentracion promedio del sustrato y biomasa en la
pelicula.
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Para comprobar la capacidad de prediccion del modelo y la adaptabilidad de los
microorganisimos a escalones de concentraciéon de alimentacién de sustrato mas altas se
realizaron tres escalones, a partir del estado estacionario encontrado para el escalon 1
(SL£= 1.00-2.50, Flujo de alimentacién= 4.2x10® m3s'l). Los nuevos escalones se

aplicaron en el tiempo t*=13.75, en la alimentacion del sustrato en la corriente liquida:

o Escalén 6: S = 2.50-3.50
s Escalén 7: S, = 2.50-4.00
e Escalén 8: S, = 2.50-5.00

Los nuevos estados estacionarios que se alcanzaron en las distintas fases del

reactor se presentan en las Figuras 4.11a, b, ¢, y d.

ESCALON 6: S, = 2.50-3.50
ESCALON 7: S, = 2.50-4.00
ESCALON 8: S, = 2.50-5.00
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Figuras 4.11 a) Concentracion del sustrato en la fase liquida,
b) concentracién promediio def sustrato en la pelicula.
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Los estados estacionarios son dependientes de la magnitud del escalén
realizado, lo mas importante es que los microorganismos ya estan “habituados” a
soportar una mayor concentracion de sustrato, porque la concentracién de alimentacion
a partir de la cual se aplicaron los escalones es de S, = 2.50. El sistema logra asimilar
facilmente los escalones, aun para una concentracién de S = 5.00, la respuesta es
diferente comparada con el escalén 5, en el cual el sistema ya no asimilé el cambio,
esto es una consecuencia de la concentracion de microorganismos presentes en el
momento en que se efectuaron los escalones (Figura 4.10a). La concentracién de
microorganismos es mayor comparada con la concentracién a partir de la cual se
efectud el escalén de S, = 1.00-2.50.

ESCALON 6: S, = 2.50-3.50

ESCALON 7: S, = 2.50-4.00
ESCALON 8: S, = 2.50-5.00
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Figuras 4.11 Concentracién promedio en la fase sélida a) microorganismos,
b) oxigeno
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El sustrato en la fase sélida (Figura 4.11b) alcanza el estado estacionario que
tenia inicialmente a expensas de un aumento en la concentracién de la biomasa. En la
Figura 4.1 1c se muestra la concentraciéon promedio de microorganismos en la pelicula,
el nuevo estado estacionario depende de la magnitud de la concentracién de sustrato
alimentado, los microorganismos van a aumentar su concentracién en forma
proporcional al escalén y de esta forma poder asimilar el cambio realizado, permitiendo

que la biomasa continue la degradacion del afluente.

La Figura 4.11d muestra las diferentes respuestas del oxigeno en la pelicula
(concentracion promedio); el comportamiento dindmico es el esperado, el mayor
consumo de oxigeno es debido a que los microorganismos necesitan mas oxigeno para

oxidar el sustrato alimentado al reactor.

Los estados estacionarios encontrados por el modelo matemaéatico son
cualitativamente similares a los resultados experimentales de Chavez-Rivera (1994), ver
Figura 4.4. En todos los casos, el sistema de microorganismos puede asimilar los

escalones alimentados.

4.5 Cambio en el Flujo de Alimentacién

4.5.1 Validacién del Modelo Matematico para Cambios en el Flujo de

Alimentacién

Se analizaron distintos casos aumentando el flujo de alimentacién, es decir,
reduciendo el tiempo de residencia del afluente en el reactor. El Gnico caso que se

presentara es el que se realizb a partir de una concentracién de alimentacién de sustrato
de S,,=2.50 y un flujo inicial de F,=4.Zx10'8 a 1.036x10'm’™"; los parametros

utilizados se presentan en el apéndice B (Tablas B.1 y B.3). El resto de los casos

simulados no se presentan porque siguen un comportamiento similar.

Para validar el modelo matematico ante perturbaciones tipo escalén en el flujo

de alimentacién se realiz6 el siguiente escalén:

. F,=4.Zx10'8 m’s” a 1.036x107 m’s™
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Los resultados se muestran en las figuras 4.12a y b, la disminucién del tiempo

de residencia no afecta notablemente el comportamiento dindmico del reactor.

Las concentraciones de sustrato, oxigeno, y biomasa no cambian aun reduciendo
el tiempo de residencia de 5 a 2 horas y teniendo una concentracion mayor de
alimentacion de sustrato. Es decir, no existen cambios en el estado estacionario que se
tenia inicialmente para el sustrato en el liquido y la biomasa en la pelicula. Por otra
parte, el sustrato en la pelicula tiene cambios minimos en su concentracién pero éstos
no afectan fuertemente el comportamiento dindmico del reactor, el cual mantiene

aproximadamente el estado estacionario que tenia antes del escalon.

F=4.2x10°m’" A 1.036x107 m’s™

0.01

0.008

Figuras 4.12 a) Concentracion del sustrato en la fase liquida,
b) concentracién promedio del sustrato y biomasa en la pelicula.

Los resultados ante un cambio en el flujo de alimentacién son representativos

para efecto de estudio, aunque éstos no coinciden cualitativamente con los de Chavez-
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Rivera (1994). Los resultados experimentales muestran que el comportamiento
dindmico del reactor es dependiente de los cambios en el tiempo de residencia, reducir
el tiempo de residencia implica que los microorganismos tarden mas en adaptarse a los

cambios realizados (Figura 4.13).
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Figura 4. 13 Validacién del modelo matemdtico

El comportamiento dindmico del sistema no es afectado ante un cambio en el
flujo de alimentacion, la degradaciéon del sustrato y la tasa de crecimiento de los
microorganismos son constantes. Esta respuesta se obtiene para el conjunto de
parametros que se alimenté al modelo matematico para este caso en especial. El
mecanismo dominante para la cinética usada que describe a esta cierta clase de
microorganismos, es el crecimiento, por lo que la resistencia a la transferencia de masa

es despreciable no afectando al proceso.

4.6 Efecto de la los Parametros de Transferencia de Masa Internos (D_/\)

Con la finalidad de estudiar el efecto de los parametros de transporte internos en el
proceso de degradacién del afluente, se realizaron tres simulaciones con diferentes
valores para la relaciéon difusividad-grosor de la pelicula con el fin de analizar la
importacia de los fenémenos de transporte en la pelicula

e 0.5D./A
e 0.8D./A
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e 0.8D./0.5A
Los datos de estas simulaciones se presentan en las Tablas B.2 y B.3 del

apéndice B. En las Figuras 4.14a, b, ¢, y d, se muestra el comportamiento dinamico que
describe el modelo propuesto con las siguientes condiciones de alimentacion: flujo del

afluente fijo de 1.036x107" m’s ™! y concentracion de sustrato de S, =1.00.

0.5D /A
0.8D /A
0.8D,/0.5\

a)

0.02847 1 M o o _

it

0.02842 A i A A : " i I A l' 1 A ' 4 }

~8— Def1=0.5 —¥— Def1=08 —@— Def/1=1.6

Figuras 4.14 Concentracién en el liquido a) oxigeno, b) sustrato.

En las Figuras 4.14a y b se observa que el efecto de la relacién entre la
difusividad y el grosor de la pelicula no es un proceso relativamente importante en la
dindmica de la fase liquida que representa este modelo. La resistencia de transferencia
de masa del sustrato y oxigeno de la fase liquida a la sélida no se ve notablemente

afectada, pues los perfiles son similares para las relaciones que van de 0.5 a 1.60.

79




RESULTADOS Y ANALISIS

[ ]

t*=5

0.5D.¢/A
0.8D./A
0.8D./0.5A
0.027
o]
0.025 1
0.023

—8—0.5Def/| —%— 0.8Def/l —8— 0.8Def/0.5I

figuras 4.14 Perfiles de concentracion en la pelicula ¢) oxigeno, d)sustrato,

€) microorganismos.

Al disminuir la relacién difusividad-espesor de la pelicula, el sustrato se acumula

mas en la interfase liquido-sélido, como consecuencia de la dificultad del sustrato a

difundirse al interior de la pelicula microbiana. De tal forma que la concentracién de

microorganismos de la capa 7 se incrementa al existir mas sustrato en la interfase.
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En las Figuras 4.14c, d y e se muestran los perfiles para el oxigeno, el sustrato y
los microorganismos en el espesor de la pelicula para un tiempo adimensional t*=5, en
las cuales se puede observar que para una relacién difusividad-espesor de menor
magnitud (0.5D./A), el sustrato no se difunde con tanta facilidad por la pelicula,
acumuldandose en la interfase liquido-sélido, implicando que los perfiles de sustrato y
de biomasa en el interior de la pelicula sean menores que para los dos casos que se
presentan. En los puntos interiores de la pelicula, los microorganismos crecen menos ya
que el sustrato no es suficiente para que completen sus funciones metabdlicas. Sin
embargo, en la interfase sélido-liquido al acumularse mas sustrato, el crecimiento de los

microorganismos aumenta.

El numero de Biot indica cuando la resistencia interna de transporte de masa se
hace mas importante que la externa. Un nimero de Biot mayor (0.5D./A, Bis= 4.41,
Bio,= 5.69) significa que la resistencia a la transferencia de masa por difusién aumenta,
provocando que el sustrato (nutriente mas importante para el crecimiento de la
biomasa) se difunda con menor facilidad, o que implica que la capa externa de
microorganismos tenga un crecimiento menos limitado. Un ndmero de Biot menor
(0.8D./0.5A, Bis= 1.37, Big,= 1.77) significa que no existan problemas tan notables en
la difusién del sustrato al interior de la pelicula por lo que no hay un aumento notable
en la concentracién de microorganismos que se encuentran en la interfase liquido-
solido. Los perfiles en los puntos interiores de la pelicula para el sustrato, oxigeno, y

biomasa son planos.

Una pelicula de mayor espesor (0.5D./A) limita la transferencia de masa por
difusién, tal que el fenémeno que sucede mas rapido en el proceso es la transferencia
desde el liquido hasta la pelicula, pemitiendo que el sustrato y el oxigeno se

transporten mds rapido de lo que se difunden al interior de la pelicula microbiana.

Sin embargo para una relacién (0.8D./0.51), la mayor parte de la pelicula esta
activa, dado que en los puntos internos aun existe aumento en la concentracién de los
microorganismos, esto es una consecuencia de la disminucién notable de los problemas

de difusién del sustrato y del oxigeno a los puntos interiores de la pelicula, tal como lo
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indican los nimeros de Biot y de Damkohler, lo que implica que la transferencia de

masa por difusion se facilite.

Nuevamente, es interesante sefialar que el modelo predice que sélo un espesor
de la pelicula esta activo, en tanto que los microorganismos de los puntos internos de
la pelicula se encuentran realizando metabolismo endoégeno sdlo para su
mantenimiento. El modelo predice que sdlo un 40% de la pelicula esta activa , es decir,

el grosor varia de 40 a 60 pm.

4.7 Efecto del Coeficiente de Transferencia de Masa Global del Liquido

Para estudiar el efecto del coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida en el
proceso de la degradacién del afluente se realizaron tres simulaciones variando el

coeficiente de transferencia en la fase liquida (K, =0.00062ms™").

.‘ KL1= 1‘2KL
o K=K,
® KL3= O.8OKL

El coeficiente 2 (K ,=K}) utilizado en el caso 1 se usara como base para comparar

entre las simulaciones. Todas las simulaciones que se muestran se realizaron para el

mismo flujo (1.036x107 m’s™') y concentracién de sustrato alimentado (S;, =1.00).
) y LE

El coeficiente de transferencia entre el gas y el liquido es funcién de la velocidad
del gas, si la velocidad del gas aumenta provocara que exista una mayor transferencia
de oxigeno de la fase gaseosa a la liquida. Un coeficiente global de transferencia del
liquido de mayor magnitud favorece la transferencia del oxigeno desde el gas hacia el
liquido, tal como lo muestran los perfiles de la Figura 4.15a. Existen diferencias entre los
perfiles para un coeficiente K ;= 1.2K; y para uno de K;3=0.80K_, de tal forma que para
K., existe una mayor transferencia del oxigeno al liquido como lo muestra la Figura
4.15b la concentracién de oxigeno en el liquido para ese coeficiente es mayor que para

Kis en que la transferencia de masa es menor.

Es importante sefalar que el coeficiente de transferencia global en la fase liquida

sdlo afecta directamente la transferencia del oxigeno de la fase gas a la liquida. Esto se
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ve claramente en la concentracién del sustrato que no cambia su comportamiento

dinamico, ya que no esta relacionado con este coeficiente (Figura 4.15c).

KL] = 1 .ZKL
KL2= KL
KL3=O‘80KL
a)
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Figuras 4.15 Concentracion a) oxigeno en la fase gas,
b) oxigeno en el liquido, c) sustrato en el liquido.

Los perfiles en la pelicula (Figuras 4.15d, e, y ), para un tiempo t*=15 muestran

que existe unicamente acumulacién de oxigeno en la pelicula cuando se utiliza un
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coeficiente de transferencia mayor. La acumulaciéon de oxigeno en la pelicula no afecta
el consumo de sustrato y de oxigeno por parte de los microorganismos que tampoco
cambian sus funciones metabdlicas.
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figuras 4.15 Concentracion en la pelicula d) oxigeno, e) sustrato,
f) microorganismos.
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El coeficiente de transferencia global al afectar unicamente al oxigeno, no tiene
influencia en las funciones metabdlicas de los microorganismos que consumen la misma
cantidad de sustrato y oxigeno para su crecimiento y la degradaciéon del afluente
organico. El mecanismo dominante para el conjunto de parametros que se alimento al

modelo matematico es el crecimiento de los microorganismos.

4 .8 Efecto del Coeficiente de Transferencia de Masa Liquido-Sélido

Para estudiar el efecto del coeficiente de transferencia de masa de la fase liquida a la
sélida en el proceso de la degradacion del afluente se realizaron tres simulaciones con
diferentes valores para el coeficiente de transferencia local liquido-sélido

(k=4x10"ms").

* k= 1.1k
i k152= kls
i kls3= 080k{s

El coeficiente 2 (k,= k) utilizado en el caso 1 se uso como base para comparar
entre las simulaciones. Todas las simulaciones que se muestran se realizaron para el

mismo fiujo (1.036x107" m’s™) y concentracién de sustrato alimentado (S, =1.00).

El aumento en el coeficiente de transferencia local liquido-sélido implica que el
sustrato y el oxigeno se transfieran con mayor facilidad a la pelicula (Figuras 4.16a y
4.16b). La resistencia externa de transporte de masa disminuye al aumentar el
coeficiente local, pero como se puede observar en la Figura 4.16¢, d y e el consumo de

oxigeno y de sustrato es el mismo.

Los perfiles para los coeficiente k;, y k.3 en cuanto al consumo de sustrato y al
crecimiento de microorganismos es el mismo. El oxigeno en la pelicula unicamente se
acumula, pero no por esto los microorganismos cambian su tasa de consumo de
sustrato; es decir, no existe un cambio notable en el proceso de degradaciéon del
afluente; se logra el mismo consumo de sustrato y de oxigeno lo que implica que el

crecimiento de microorganismos sea similar.
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De las simulaciones realizadas se observa que aun cuando el coeficiente local
liquido-soélido disminuya en una diferencia de 30%, no se existe cambio alguno en el
consumo de sustrato y aumento en la concentraciéon de biomasa. Esta es una
consecuencia de que el fenémeno de transferencia externa de masa no domina el

proceso, sino la cinética de crecimiento de los microorgananismos.

kg = 1.1 kls
k|s2.= kls
k!s3= 08(:)kls
0.028475
o

tt
~— 1.1kds —#¥— Ks —+— 080ds

Figuras 4.16 Concentracién en el liquido a) oxigeno, b) sustrato.

El hecho de que el comportamiento dinamico de los microorganismos sea el
mismo para las simulaciones presentadas se debe a que el nutriente mas importante en
el metabolismo es el sustrato orgénico. El proceso limitante para el sustrato es la
difusién al intericr de la pelicula, no importando el coeficiente de transferencia liquido-
sélido dentro de los rangos presentados, por lo que los perfiles de sustrato en la

pelicula son los mismos.
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kisp= 1.1k

k152= kls
k|53= 080k|5

0.027
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Figuras 4.16 Concentracién en la pelicula c) oxigeno, d) sustrato,
e) microorganismos.

4.9 Conclusiones

A partir de los estados estacionarios que se encontraron para los dos flujos del efluente

liquido se aplicaron perturbaciones en la concentraciéon del sustrato y en su flujo de
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alimentacién. Por medio de las simulaciones se alcanzaron diferentes estado

estacionarios dependiendo del tipo y magnitud del escalén alimentado.

El modelo matematico predice dos estados estacionarios importantes, en el
primero el sistema es capaz de asimilar el escalon en la concentraciéon del sustrato
alimentado. En la pelicula, el sustrato alcanza en todos los casos el mismo valor del
estado estacionario inicial. Para la biomasa, el valor del nuevo estado estacionario es
mas alto, esto es una consecuencia de la remocién de materia organica que realizan los
microorganismos, la méxima remocién de sustrato realizada por una poblacién dada de
microorganismos ocurre cuando se alcanza su maximo crecimiento. De tal forma que
existe un crecimiento de biomasa a expensas de una concentracion de sustrato

orgéanico mayor en la alimentacion.

En el segundo estado estacionario, el cual sucede cuando el sustrato alcanza una
concentracién maxima que los microorganismos ya no pueden tolerar, el sistema
microbiano se inhibe totalmente y ya no es capaz de asimilar el escalén alimentado. La
consecuencia de que los microorganismos se encuentren inhibidos por el sustrato, es
que el reactor pareceria no tener catalizador biolégico, lo que implica que la
concentracién de sustrato y oxigeno alimentados sea igual a la entrada que a la salida,

sin que exista ninguna reaccién bioquimica en el reactor.

La diferencia esencial entre los dos flujos de alimentacién es que para un flujo de
alimentacién menor el tiempo de asimilacién ante una perturbacién es menor, es decir,
el tiempo de residencia del liquido es mayor y el sistema tiene mas tiempo para

adaptarse a los cambios, aun para concentraciones de sustrato elevadas.

En general, el modelo describe la existencia de una pelicula de microorganismos
constante, y activa, que es la que permite la degradacién del sustrato orgénico. Esta
capa de microorganismos esta representada cualitativamente por la capa 6 de biomasa,
aunque cuantitativamente no lo sea. Si el grosor de la pelicula disminuye, la
concentracién de microorganismos aumenta para lograr que la degradacion del sustrato

sea la misma, bajo las mismas condiciones de operacién del reactor.
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Los cambios en el flujo de alimentacién no afectan notablemente la dindmica del
reactor, ni aun reduciendo el tiempo de residencia de 4 a 2 horas, el reactor reacciona
adecuadamente, sin cambios en su comportamiento. Es decir, el mecanismo por

transferencia de masa no es dominante.

De los parametros importantes que se analizaron, la relacion difusividad-espesor
de la pelicula no afecta fuertemente el comportamiento dindamico de la fase liquida del
reactor. La disminucion en esta relacion provoca que el transporte de sustrato y de
oxigeno por difusién en el interior de la pelicula sea mas lento, lo que implica que al
acumularse sustrato en la interfase liquido-sélido se obtenga una concentracién de

microorganismos mayor que para una difusividad de magnitud mayor.

En cuanto al aumento en la relacion difusividad-grosor de la pelicula, el
transporte por difusion aumenta, facilitando que el sustrato y el oxigeno se difundan
hacia el interior de la pelicula, de tal forma que la pelicula al tener sustrato en los

puntos interiores se mantiene activa al consumir el sustrato existente en esos puntos.

La variacion en los coeficientes de transporte global en el liquido y el local
liquido-sélido no afectan el comportamiento dindmico del reactor. Para todos los casos
estudiados se logra la misma degradacién del sustrato con el mismo consumo de

oxigeno, aumentando la concentracién de la biomasa en forma similar.

Se concluye que el modelo matemitico ante cambios bruscos en la
concentracion de alimentacién del sustrato representa adecuadamente los datos

experimentales de Chavez-Rivera (1994) cualitativamente.
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CAPITULO 5

CONCLUSIONES

En este capitulo se presentan las conclusiones en general del modelo planteado, de los
resultados de las simulaciones y de su validacién con los datos experimentales de

Chavez-Rivera (1994).

El modelo matemdtico propuesto genera estados  estacionarios
cuantitativamente diferentes para los dos flujos de alimentacién de referencia, pero con

el mismo comportamiento dindmico en las tres fases del reactor.

Los diversos cambios abruptos en la concentracién del sustrato organico se
realizaron para probar la capacidad del modelo al describir la operacién del reactor
biolégico ante tales situaciones. Dados los cambios realizados, el modelo matematico
encuentra dos estados estacionarios. Para el primero, el modelo reproduce una
degradacién del sustrato del 99% pemmitiendo la operacién continua del reactor. Para
estos escalones de concentracién de sustrato moderados, el modelo reproduce
adecuadamente los datos experimentales de Chavez-Rivera (1994), sin embargo, el
modelo genera un estado estacionario diferente (de valor mds alto) al experimentai; tal
diferencia se debe a que los microorganismos experimentan un cambio a la tolerancia
de concentraciones altas de sustrato, cambiando asi sus pardmetros cinéticos

(bioquimicos), pero el modelo matemadtico no considera esto.

El segundo estado estacionario que predice el modelo matematico es el que se
genera para escalones de mayor magnitud. En este caso el sistema no asimila los
cambios realizados debido a que la concentracion de sustrato que se alcanza es tal que

inhibe el crecimiento y metabolismo de los microorganismos. El modelo propuesto
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reproduce cualitativamente los datos experimentales de Chavez-Rivera (1994), aunque
la concentraciéon a la cual se predice la inhibicion de la biomasa es menor que la

experimental.

El modelo reproduce el hecho de que si el reactor opera a flujos de alimentacion
bajos y se aumenta gradualmente la concentracién de alimentacién del sustrato, el
reactor puede ser capaz de tales cambios, sin tener que llegar a tener inhibida a la
biomasa. Esto es consecuencia del aumento de la actividad y capacidad de la pelicula

ya sea por el aumento de su concentracién o de su capacidad enzimatica.

El modelo supone un espesor de pelicula fijo, lo cual es una limitacién, sin
embargo, permite conocer el comportamiento dindmico en la concentracién de los
microorganismos, de oxigeno, y de sustrato, en cada capa que conforma a la pelicula.
El modelo predice que sélo un espesor de la pelicula esta activo, mientras que los
puntos internos de la pelicula se encuentran realizando metabolismo endégeno sélo
para su mantenimiento, los puntos externos siguen degradando al sustrato Yy
aumentando su concentracion. El modelo predice que sélo el 40% de la pelicula esta
activa, lo que implica que el grosor activo para los casos presentados varia de 40 a

60pm, lo cual esta de acuerdo con los valores reportados en la literatura (50 a 100pm).

Como el modelo no considera el crecimiento en el espesor de la pelicula, en la
interfase liquido-sélido, la biomasa (punto 7) aumenta su concentracién “infinitamente”
y en un momento dado dificultaria el conocimiento “real” de su concentracién. Ante
esta limitacion del modelo, el crecimiento en el espesor de la pelicula esta representado
por el aumento en la concentracién de microorganismos en la capa 7, este aumento en
la concentracién se debe a que este punto no tiene un volumen real, y solo esta

representado como un punto en la superficie externa.

En cuanto a los escalones en la disminuciéon abrupta del flujo de alimentacién
(menor tiempo de residencia), estos no producen efectos importantes en la operacién
del reactor. La concentracién del sustrato en la pelicula es la Gnica variable que tiene

cambios, pero poco significativos. Por lo tanto, el mecanismo que domina el proceso es
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la cinética de crecimiento de los microorganismos para el conjunto de parametros que

describe a este sistema en particular.

Los problemas por resistencia debidos a la difusién del sustrato y del oxigeno
disminuyen cuando se tiene una constante de difusividad mayor y un grosor de pelicula
menor; el efecto mas notable es que para ambos casos la pelicula aumenta su
concentracién en la interfase liquido-sélido como consecuencia de la acumulacién de

sustrato en ese punto.

El aumentar o disminuir los coeficientes de transporte global en el liquido y el
local liquido-sélido no tiene un efecto importante en el comportamiento de la pelicula,
porque el modelo reproduce la misma degradacion del sustrato obteniéndose el mismo
aumento en la concentracion de los microorganismos en la pelicula. El mecanismo que
domina al proceso de degradacién del sustrato para la cinética presentada en este
trabajo y que describe a una cierta clase de microorganismos es el crecimiento. Sin
embargo, no es asi para todos los casos que existen para degradaciéon de afluentes, ya
que puede ser que la resistencia a la transferencia externa de masa y la difusién limiten

el crecimiento de los microorganismos.

Para que el modelo pudiera aproximarse méas a la realidad del proceso, seria
ideal la contabilizaciéon del espesor de la pelicula a la vez que se describe el
comportamiento dindmico del sustrato, oxigeno y biomasa en las diferentes capas que

forman la pelicula.

Por Gitimo, seria interesante escalar el reactor biolégico por medio del modelo
matematico, por lo regular el escalamiento de procesos biolégicos es complicado
porque las resistencias al transporte de masa existentes aumentan su magnitud

complicando la operacién del reactor.
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APENDICE A

METODOS NUMERICOS

El modelo propuesto consta de cuatro ecuaciones diferenciales ordinarias resultantes de
los balances de masa para el oxigeno en fase gas y fase liquida, para la biomasa en la
fase solida y para el sustrato en la fase liquida; y de dos ecuaciones diferenciales
parciales parabolicas no-lineales que describen el comportamiento del oxigéno y el

sustrato en la pelicula.

Las ecuaciones parciales se discretizaron por colocacién ortogonal en elemento
finito (Finlayson, 1980). El método numérico permite que las ecuaciones parciales sean
aproximadas a ecuaciones ordinarias de tal forma que sélo sean funcién del tiempo. Las

ecuaciones resultantes se integraron por medio de un método implicito.

A continuacién se explican los métodos utilizados y la forma de calculo de las
concentraciones promedio del sustrato, oxigeno y microorganismos en la pelicula por

medio de funciones de peso.

A1l. COLOCACION ORTOGONAL EN ELEMENTO FINITO

En este método numérico (Finlayson, 1980) se combinan las ventajas de dos métodos,
de colocacién ortogonal el pequeiio error que se genera en la solucién, y de diferencias

finitas la localizacién de puntos donde es necesario conocer la solucién.
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Cuando la solucién tiene considerables gradientes, es mas ventajoso usar
funciones de prueba (series de polinomios ortogonales) que estan definidas solo sobre
una parte de la region y al unir todas las funciones se puede obtener una aproximacion
sobre todo el dominio. Las pequeias regiones pueden ser utilizadas cerca de los

gradientes considerables y la solucién aproximada es mejorada.

En colocacién ortogonal en elementos finitos se divide el dominio en pequenos
subdominios, los cuales son llamados elementos finitos. Se requiere que la funcién y su
primera derivada sean continuas en las fronteras entre los elementos, cuando se usan

polinomios de tipo de Legendre.

Los residuos son usados para poder elegir donde localizar los elementos, los
cuales pueden estar aglomerados en las regiones donde la solucién tiene grandes

gradientes.

Dentro de cada elemento se define una nueva variable:

u'=— A.l

_x, A.2

de tal forma que en los puntos de colocacién interiores, se tiene Pr(u) = 0.0, donde P

es un polinomio de Legendre definido en 0 <u <1.

Dentro de cada elemento se aplican los procedimientos usuales de colocacién
ortogonal, se escriben las ecuaciones diferenciales en los puntos de colocacién; el
residual es evaluado en los puntos interiores de colocacién. Si se tiene NE elementos y
NCOL puntos interiores de colocaciéon entonces NEXNCOL es el numero total de

condiciones residuales.

En la division entre los elementos se requiere una funcién de continuidad y la

primera derivada, esto se tendra NE-1 condiciones en las fronteras de los elementos:

| — A+
Cn+2 =€ A3
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l Ny+2 1 N+2

— ) Ay, G = A g A.4
Axl ; Ny +2,i™1 AXH_I ; L

=1, 2, .., NE-1

Al aplicar colocacién ortogonal en elemento finito se observa que se obtiene un

sistema no lineal de ecuaciones que pueden escribirse como:

MC =F(C) A5

donde los componentes C son los valores desconocidos de la solucién en los puntos de

colocacién y en los puntos finales,

c(IN+D)(-1)+i)=¢, :
1=1,2,...,NE

i=1,2,....N+1 A6
i=N+2 para |=NE

Esto expresa la matriz ¢| como un vector C.

[ 17777 c, F(c,)
. <, F(c,)
11111 11111
11111 11171
11111 11171
I 11117 17717 L ey 1 [Fe)l

Para efectos computacionales, la matriz c§ es un arreglo tridimensional S (j,i.1)

donde i,j=1,...,.N+2. y I=1,...,NE. Los elementos de S y [ estan dados por:

S(Li,1)=A, i=1,...N+2 (Condicién de frontera) A.8

o8
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=1 —- NE -1

N+2,1

S(N+2,i,1) = Ax,

N+2.1 AX -t

=2 -5 NE

S(IN+2,N+2,1-1)

S, =9 Ax,
HQIN‘
|

FAN+1)(I=1)+1)=00
I =NE
S(N+2,i,NE) = A,,,,

F((N+1)NE+1) =F(C)

=15 NE
S(.LI) =B, +AA,

j=N+2

i=N+2

j=N+2

i=1,...N+2

FAN+D(I=1D)+j) = AFCUN+D(I-1)+})

A.2 METODOS DE CUADRATURA

,,,,,

(Condicion de la derivada) A.9

+ 2(Condicién en la derivada)A.10

(Condicién de frontera) A.11

(Residual) A.12

Si la funcién estd dada explicitamente, los puntos para evaluar la funcién pueden

escogerse de otra manera que nos lleve a una mayor precisioén de la aproximacién. La

cuadratura Gaussiana se preocupa en escoger los puntos de evaluacién de una manera

optima. Esta presenta un procedimiento para escoger los valores x,, Xx,,...,.X, en el

intervalo [a,b] y las constantes c,, ¢,, ..., ¢, que se espera minimicen el error obtenido

al realizar la aproximacion
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a

[P eoax = Ye fix,) A.13
1=1

para una funcién arbitraria f. Para medir esta precision, se supone generalmente que la
mejor elecciéon de estos valores sera la que maximice el grado de precision de la

formula. e

Como los valores c¢;, ¢;, ..., ¢, son arbitrarios y los de x;, X;.....X, estan
restringidos solo en el sentido de que la funcién, cuya integral se esta aproximando,
debe estar definida en estos puntos, hay 2n pardmetros involucrados, n dados por las

constantes ¢, c,, ..., ¢, Yy n dados por Xy, X3,...,Xg.

Si los coeficientes de un polinomio se consideran también como parametros, la
clase de polinomios de grado a lo mas (2Zn-1) contiene 2n pardmetros y es la clase mas
grande de polinomios para la cual es razonable esperar que la ecuacién A.13 sea

exacta.

Se dice que el conjunto de funciones {f,, fy,..., £} es ortogonal en [a, b] con
respecto a la funcién de peso w(x) 2 0, (w(x) # 0), siempre y cuando

jb(i)k(X)(Di(X)W(X)dx A.14

a

es cero cuando j # K y positiva cuando j = k.

Si {f,, fi,..., f,} es un conjunto ortogonal de polinomios definidos en [a, b] y f; es

de grado i para cadai = 0, 1,..., n, entonces para cualquier polinomio Q de grado a lo

mas n, existen constantes Gnicas a,, aj,..., a, tales que Q (x) = zllooc,(p,(x).

Los polinomios de Legendre son ortogonales en [0, 1] con respecto a w(x) = 1.
No se necesita la representacion explicita de los polinomios de Legendre, sclo el hecho
de que el polinomio P, para cada n, tiene n raices distintas x;, x,,...,X,. Considerando la
aproximacion de una funcidn [a, b] por el polinomio interpolante de Lagrange en x,,

XZ,...,Xn:
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n — (n /e
fx) = 3 [T p ) + DT A.15

[l fxiax = Yc fix,) A.16
i=1
donde
W) A7
Ci T (x, —x,) x )

A.3 METODO IMPLICITO DE INTEGRACION (ADAMS-MOULTON)

Para integrar las ecuaciones resultantes se utilizé un método de integracion implicito.
Una ecuacidon diferencial de primer orden mas su condicién inicial puede escribirse

como:

dy
ot y y 0
Y=Y, en t=t, A.19

Empezando con el valor conocido de y, en t,, el procedimiento numeérico es

calcular y; en t;, y; en t,, y asi sucesivamente hasta cubrir el espacio de t.

Integrando ambos lados de la ecuacion:

J.tn J.(n .
Yo —Yo =) fltyddt=] ydt A.20
J“nol J‘(n.|
Yo =¥o =1 f(ty)dt=]""ydt A.21
El lado izquierdo se puede evaluar si y' o f(tyy) es aproximada por una

interpolacién polinomial, la integral puede entonces ser explicitamente evaluada, dado
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que un polinomio siempre puede ser integrado. La interpolacion puede ser escrita en

términos de la primera derivada de y, en el lugar de y misma.

En los métodos implicitos se utilizan en mdas de un punto la informacion

referente a la solucién y su derivada, a fin de extrapolar al siguiente punto.

La ecuacion de diferencia para encontrar la aproximacion t,; en el punto y;

puede representarse con la siguiente ecuacién, donde m es un entero mayor que 1:

W, =a, W +a_ Wt tagw,

i+1 m=1 i+1-m A.22
+ [t Wi )+ b FCt W)+ b F (L Wi
para i=-1, m, ..., N-1, donde los valores iniciales wp=0t, Wy=0;, ..., Wq.{=0m.{, €Stan

especificados.

Cuando b,,=0 el método se denomina método explicito o abierto, cuando b,#0, el
método se denomina implicito o cerrado ya que w,,; aparece en ambos lados de la

ecuacioén anterior y esta determinada de forma implicita.

Las ecuaciones
W0=a, W|=(X|, WZ=(X2, A.23

h [9f(t,, . w,,)+19f(t, w,) |
V24 -5F(t,,,w, )+ f(t . w, )

-2 i

para cada i=2, 3, ..., N-1 definen un método implicito de tres pasos conocido como la

Técnica de Adams-Moulton de cuarto orden.

Los valores iniciales de las ecuaciones anteriores se deben especificar generalmente

suponiendo w,=a, generando los valores que falten con un método de Runge-Kutta.

Bajo tales condiciones se obtiene un esquema de iteracién, donde se estima un

valor para y,, . se sustituye en f(t,,,.y,,,)para calcular y mejorar el valor de y,,,.
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A.3.1 RUNGE-KUTTA

Las férmulas llamadas Runge-Kutta pertenecen a los procesos de integracion de un sélo
paso, es decir, un nuevo punto y_,, puede ser conocido usando la informacion de un

sélo punto y,,. Las férmulas del Runge-Kutta de cuarto orden son:

f(t,.y,)
hf(t, +%. Y, +"%)
hf(t, + 5.y, +%4)
4 = hf(t, +h,y +k;) A.24
=O,1,...;O(h5)

1
Yoo = Ya +E(k' + 2k, + 2k, +Kk,)

Tl
oo

A.4 APLICACION DE LOS METODOS

La forma en que se utilizaron los métodos numéricos es la siguiente:

A partir del balance de masa adimensional para el sustrato en la pelicula:

95, 109%,

s = -R 3.21
ot o, o2 ° 3-21)
Cl. @ t=0:S,(0)=S, (3.21a)
CFl. en {=0V t>O0: %S, _ (3.21Db)
¢
. 9, ot o

CF2. en{=1V t>0: SC—=|315(ss,,—s,) (3.21¢)
dond Ry = — O:, S. -3k 3.21d

onaqe = - . . - -~ .
’ Y x/s KOZ-'-()Zs KS+Ss Sméx : ( )

Se considero que el problema se podia resolver con dos elementos cada uno con

dos puntos de colocacion interiores, por lo que entonces se obtiene:

NE=2, NCOL=2, N=NE+NCOL=4, por lo que j=2,3
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Condicién de frontera:

1
X—[A,,Si +ASL+AS HALSL]=0

X

Residual:
ds! 1 1 5
“CEZ‘ = '(DTE?[BUS: +B,,S; + 3235'3]— Rs(S;. Wy, X3)
s 8%,
ds! 11 3
—Z{f_ ) az_ Ax? [BBIS: +B,,S; + 3335‘3] ~Rs(S;, w3, X;)
s 8K,

Condicién de la derivada y de frontera:

1
LA+ AuSi+ AuSt+ AS = —[A ST+ AST+ALSI+ALS]]

X, 2

Residual:
ds; 1 1 ;
—CT:“ = ‘(E’A—X?[B“Sf + Bzzsi + stsg] - RS(SI 'wlz'xi)
ds; 1 1

dt B EAxi [B3|S|2 +Bszs§ +B33$§]—RS(S1 ’W;'Xg)

Condicién de frontera:

1 ' . .
————[ AL SE+ A St +ALSE+ALSE] = Big(S] - S))
AXZ
De igual forma las ecuaciones del oxigeno en la fase sdlida se discretizan y
después junto con los balances de oxigeno y sustrato en la fase liquida y el balance de

masa para los microorganismos se integran con el método implicito.

Se utilizaron los polinomios de Legendre para discretizar las ecuaciones por

medio de colocacion, las raices son para dos puntos de colocacion interiores:
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x = 0.00, x,=0.21132, x 3= 0.78867, x ,= 1.00

La forma de calculo de las concentraciones de oxigeno, sustrato y biomasa en

todo el volumen de la pelicula usando la funciones de peso.
A partir de la ecuacion A.27 se calcularon las funciones de peso:
¢=0.0, ¢, = 0.50, ¢;=0.50,¢; = 0.0
Entonces la concentraciéon promedio para el sustrato se calcula de la siguiente forma:
S=Ax,(c,S) +¢,S) +¢,S, +¢,Sy)+Ax, (¢S], +¢,S; +¢ 85 +¢,S%)

donde Ax, y Ax, es el tamaiio de los elementos. La colocacion de los puntos para el

método de colocacién en elemento finito se calculan de la siguiente forma:

X‘=x‘,x7_=rAx‘X7_,X3;AX‘X3,X4=AX1)(4,X5=X4+Xz,x6=X4+X3,x7=X4
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DATOS EXPERIMENTALES

En este apéndice se presentan los parametros utilizados en las simulaciones
realizadas en el capitulo 4 y se describe de forma muy general el reactor experimental

(Chavez-Rivera, 1994), a partir del cual se tomaron los pardmetros utilizados para las

simulaciones presentadas.

B.1 Parametros

o TABLA B1. Parametros usados en comun en todas las simulaciones

PARAMETRO VALOR REFERENCIA
Avg 36.0 m'l,;quldo *
aus 281.0 m™"' o o
Doz H20 2.1x10° m%™! Livingston (1989),

Wagner y Hempel, (1988)

Ds 20 2.72x10° m%™! Livingston (1989),
Wagner y Hempel, (1988)

Fg 14.7x10° m’y.s™ -

H 4.81x10°Pafracc.molar’ Perry ( 1973)
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(Continuacién... TABLA B1)

Kq 4.65x10° s .
K. 0.00062 MyquigeS .
Kie 4.0x10” Myges " Livingston (1989)
Koz 2.6x10™ kgozm'3reacm, Wagner y Hempel, (1988)
Ks 0.00173 kgsm > eactor -
MM, 0 18.0 kgmol™ Perry (1973 )
Oy 7.55x107 kgm 1quio Perry ( 1973)
O, 0.259 kgm g
o, 7.55x10 k@M >quido Perry ( 1973)
R 8.3145 jmol 'K Perty ( 1973)
S i 0.120 kgm quido .
T 303 K bt
Vr 0.001178 m® o
Yx/02 0.197 KZpiomasak8  oxigeno Wagner y Hempel, (1988)
Yos 0.052 Kgpiomasak8  sustrato b
€ 0.03 m3s,,,&<,m'3,m:xor Chavez-Rivera (1994),
Shah et al., (1982)
£ 0.34 M’ igomM reactor .
& 0.63 M jquigoM " reactor Chévez-Rivera (1994),
Shah et al., (1982)
Przo 1000.0 kgm™ Perry (1973 )
Mo 1.7x10™ s Wagner y Hempel, (1988),
Chavez-Rivera (1994)
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PARAMETROS ADIMENSIONALES

Parametro Valor Ecuacién
1 2600.0 3.17b
K 139.5 3.17¢
£1g 21.0 3.17d

K's 70.25 3.18¢
£y 0.539 3.18d
Y02 0.188 3.20g
Y xs 0.01925 3.21g
Koz 0.001003 3.22¢
K's 0.0173 3.22d
kg 0.2906 3.22¢
H 0.02909 3.7

& TABLA B2. Parametros del caso 1 (variacién en el flujo de alimentacién)

PARAMETRO VALOR REFERENCIA
F 1.036x107 m*;qugos” .
A 150x10° m Skowlund (1990)
Characklis (1983)
Deso2 1.68x10° m’s™ Livingston (1989),
Wagner y Hempel, (1988)
Dets 2.17x10° m%’ Livingston (1989),
Wagner y Hempel, (1988)
Bio; 3.558 ec. 3.20e
Big 2.757 ec. 3.21e
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(Continuacién... TABLA B2)

Derz 0.002143 ec. 3.20f

s 0.00165 ec. 3.21f

PSEUDO-ESTADO ESTACIONARIO
O 0.999305
o P 0.028460
o), 0.025068
S, 0.035883
S 0.005341
X 2.4355

& TABLA B3. Parametros del caso 2 (variacion en el flujo de alimentacién)

PARAMETRO VALOR REFERENCIA

| 4.2x10° msﬁ‘mos-l *
A 150x10° m Skowlund (1990)

Characklis (1983)

Deto2 1.68x10° m%s™! Livingston (1989),

Wagner y Hempel, (1988)

Dess 2.17x10° m?%s’! Livingston (1989),

Wagner y Hempel, (1988)

Bio, 3.558 ec. 3.20e
Big 2.757 ec. 3.21e
do2 0.002143 . ec. 3.20f
ds 0.00165 ec. 3.21f
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(Continuacion... TABLA B3)

PSEUDO-ESTADO ESTACIONARIO

05 0.999706

o 0.028829
o, 0.027286
S 0.019531
S 0.006297
X 1.00941

e TABLA B4. Variacion en la relacion difusividad-espesor de la pelicula

PARAMETRO VALOR REFERENCIA
F, 1.036x107 m>quigos” .
A 150x10° m Skowlund (1990)
Characklis (1983)
0.5D ¢ 02/A 1.05x10”° m’s™
0.5D ¢ s/ 1.36x10° m%s™
1, 0.8725 ec. 3.18b
Bio; (0.5D¢g02/1) 5.6928 ec. 3.20e
Bis (0.5D¢;02/)) 4.4112 ec. 3.21e
$02 (0.5Dg02/1) 0.00342 ec. 3.20f
s (0.5Dg02/1) 0.00264 ec. 3.21f
0.8D 02/ 1.68x10° m’s™
0.8D g5/ 2.17x10° m%s™!
Biog (0.8Dcg02/1) 3.558 ec. 3.20e
Bis (0.8D¢g02/) 2.757 ec. 3.21e
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(Continuacién... TABLA B4)

002 (0-8Deg02/)) 0.002143 ec. 3.20f
s (0.8Deg02/A) 0.00165 ec. 3.21f
0.8D£02/0.5\ A.=75x10° m

0.8D.¢5/0.51 A.=75x10° m
Bioz (0.8D£02/0.5)) 1.779 ec. 3.20e
Bis (0.8D ¢ 02/0.51) 1.3785 ec. 3.21e
002 (0.8Deg02/0.5\) 5.357x10" ec. 3.20f
s (0.8Deg02/0.51) 4.125x10™ ec. 3.21F

** Chavez-Rivera (1994)
B.2 Dimensiones y Caracteristicas del Reactor Experimental

El reactor experimental es de tipo “air-lift”, de estructura abierta para permitir la

existencia de una buena transferencia de masa entre el seno del liquido y la pelicula.

El empaque del reactor fue disefiado de tal forma que el flujo del liquido pudiera
fluir lo mejor posible sin ser obstruido por el empaque, permitiendo la remociéon de la
biomasa desprendida. La funcién del empaque es proveer una extensa superficie para
soportar la pelicula biolégica usada para el tratamiento de aguas residuales. Y al mismo
tiempo proveer el flujo libre del sustrato y aire permitiendo la realizacion del proceso

aerobico y asegurar el maximo contacto entre la pelicula activa y el liquido residual.

El empaque es de granulos de Celita® , la cual esta hecha a partir de trozos de
roca sedimentaria compuesta de restos de algas unicelulares llamadas diatomas y de
consistencia cercana a la silice. El uso principal de la Celita® es como filtro debido a su
alta porosidad y a su estructura no compresible, en este caso se uso como un perfecto

soporte para la pelicula microbiana.
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El empaque utilizado consistié en 8 secciones finas de Celita®, de forma similar a
una estrella de punta redondeada y de aproximadamente 0.030 m de longitud. Cada
unidad sirvid6 como bloque de construccion para formar columnas, las cuales
permitieron que el reactor tuviera un drea especifica y canales rectos para et flujo del
liquido. Cada columna se construyé uniendo varias unidades entre si, uniendo 17
unidades con pegamento. El empaque fue hecho con una alta area especifica y canales
de tal forma que permitiese la circulacion libre del liquido. Cuatro de estos bloques se

introdujeron en un tubo Perspex® de un tubo de didmetro interno de 0.05m.
J

La aireacién del reactor se logré colocando un difusor de vidrio poroso de forma
cénica en la parte inferior del reactor. Este artefacto producia una intensa y homogénea
mezcla debido a que se formaban burbujas de aire muy pequeiias, lo cual es ventajoso
para la buena transferencia de oxigeno. También existia un tubo de succion que
permitia mantener constante el nivel del liquido en el reactor. Un sistema de control de

pH fue instalado para mantenerlo dentro de limites fijos.

Los microorganismos utilizados fueron provistos por una compariia industrial
InterBio Ltd (UK), y vendida con el nombre de HAB, bacteria de halégenos aromaticos.
La HAB estd compuesta de cinco Pseudomonas sp., una Klebsiella sp., cuatro
Rhodococci sp., y dos hongos, todos establecidos en una base cereal. El pH que

soportan los microorganismos va de 6.8 a 7.2.

En resumen, el reactor consiste en una columna cilindrica hecha de Perspex®,
0.05 m de diametro interno y de 0.65 m de largo, realizada de cuatro columnas, cada
una de 17 unidades de Celite®. El total del drea expuesta del empaque fue de

0.282 m?, y su area especifica de 281 m’ y su fraccién de vacio de 0.62.

Para todos los experimentos el volumen del liquido fue de 700 a 750x10° m™ y

el flujo del aire de 15.5x10°m’s”, equivalente a una velocidad superficial de
7.9x10°ms™".
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B.3 Caracteristicas Generales del Compuesto Xenobidtico

Los datos de la cinéticos que se utilizaron para realizar las simulaciones fueron de
la 3.4-dicloroanilina. La 3,4-dicloroanilina, C4H3*NH;*Cl,, tiene un peso molecular de
162.02kgkmol'1. Tiene un punto de fusién de 70 a 72.5°C, un punto de ebullicién de
272 °C y una presién de vapor de 1mmHg a 80.5 °C. Es soluble en alcohol etilico y éter
y ligeramente soluble en agua y benceno. La 3,4-dicloroanilina es una amina aromatica
halogenada que es usada como intermediaria en la produccién de herbicidas y en
menor escala en la produccién de pigmentos azo y en la sintesis de compuestos
farmaceuticos.

La 3,4-dicloroanilina es un compuesto xenobidtico, téxico y que es resistente a
la biodegradacion. Su degradacion es dificil por su estructura aromatica y por los
atomos de cloro que contiene.

El origen principal de la contaminacién del agua con el 3,4-dicloroanilina es en
su manufactura. En la practica cada tonelada de 3,4-dicloroanilina producida genera
aproximadamente 0.Zm’ de agua del proceso quimico y 0.4m> de agua para su
limpieza, lavado y servicios. Si se supone que la principal fuente de contaminacién es
el agua de los procesos quimicos, es posible esperar un efluente con una concentracion

de 3,4-dicloroanilina de 0.200 a 0.250kgm ™.
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