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Los efluentes de la industria de alimento para mascotas presentan contenidos grasos que los

hacen dificiles de tratar. Los biorreactores de membrana representan una alternativa atractiva para el
tratamiento de aguas residuales de industrias alimentarias. El modelado matematico de este tipo de
sistemas es una herramienta practica para el disefio, control y optimizacién de plantas de tratamiento.
Entre los enfoques de modelado no existe un modelo matematico que tenga como caracteristica el
disefo especifico para biorreactores de membrana y que capture la naturaleza jerdrquica de estos
sistemas. En este trabajo se desarrollan nuevos modelos matemadticos, a partir de las ecuaciones
fundamentales de transporte de masa y cantidad de movimiento al nivel de escala del continuo.
Mediante el uso del método del promedio volumétrico se deducen modelos de medio efectivo tanto
para el tanque aerobio como para el tanque de membrana, los cuales son los componentes mas
importantes del sistema. Entre las caracteristicas del enfoque de modelado usado aqui, se tiene la
ventaja de que los coeficientes son predecibles, a partir de esquemas de cerradura, sin ser la solucién
de éstos computacionalmente demandante. Los modelos del biorreactor de membrana deducidos
son deterministas, predicen las condiciones de disefio y operacién més ventajosas, y permiten la
simulacién bajo condiciones especificas de operacion, lo cual sirve como herramienta para analizar
el impacto de cada pardmetro sobre la concentracién de dcidos grasos de cadena larga (AGCL) y

oxigeno. Adicionalmente, las simulaciones numéricas de los modelos dan lugar al entendimiento
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de los mecanismos de transporte de masa involucrados en el tanque de membrana, mediante la
prediccion de la velocidad del fluido, de la dindmica del flux total de masa y de la concentracién en
cada punto del tanque. En el tanque aerobio se identifican como pardmetros determinantes, para el
transporte y oxidacién de AGCL, el 4rea interfacial por unidad de volumen y a la proporcién de
microorganismos dentro de éstos que oxidan a esta especie quimica. Mientras que para el transporte
de oxigeno reflejan la importancia del flujo volumétrico de aire del reactor y la tasa de consumo
de este sustrato sobre la concentracion de oxigeno disuelto. No se encontrd limitacién de oxigeno
bajo las condiciones que favorecen la degradacion de AGCL. Se definen las mejores condiciones
de disefio en cuanto a: dreas interfaciales por unidad de volumen, constantes cinéticas, fracciones
volumétricas. Asi también se reportan las mejores condiciones de operacién: flujos volumétricos
de aire y alimentacion y nimeros de Biot. Para el tanque de membrana, los factores que mas
influyen en el transporte de AGCL son: la capacidad retentiva de la membrana de ultrafiltracién y la
velocidad del fluido contenido en el tanque. En la mayor parte del fluido externo a los conjuntos de
médulos de membrana (casetes), el transporte de masa esta regido principalmente por la conveccion,
mientras que en los casetes el transporte es predominantemente difusivo. Para este tanque se
reportan las mejores condiciones de disefio en términos de las fracciones volumétricas; y las
mejores condiciones de operacion en términos de los nimeros de Biot y el nimero de Péclet. Estas
aportaciones son relevantes para trabajos experimentales futuros, tanto en cuestiones de disefio

como para la proposicién de potenciales mejoras a sistemas existentes.



Pet food wastewaters contain considerable amounts of oils and greases, which make them

difficult to treat. Membrane bioreactors represent an attractive alternative for food industries’
wastewater treatment. Mathematical modeling of this type of system is a practical tool for the
design, control and optimization of wastewater treatment plants. Among the modeling approaches,
there is no mathematical model that is specifically designed for membrane bioreactors, and that
captures the hierarchical nature of these systems. In the present work, new mathematical models
are developed, from the fundamental equations for mass and momentum transport at the level of
the continuum. With the use of the volume averaging method, effective medium models for both
the aerobic and membrane tanks, which are the most important components of the system, were
developed. Among the characteristics of the modeling approach used here, it has the advantage
that its coefficients can be predicted from closure schemes, without representing a demanding
computational effort. The membrane bioreactor models deduced here are deterministic and predict
the most favorable design and operating conditions through numerical simulation, making them
useful as a tool for analyzing the effect of each parameter over the LCFA and oxygen concentrations.
Additionally, numerical simulations of these models give rise to a better understanding of the
involved mass transport mechanisms in the membrane tank, this is achieved through the prediction

of the fluid velocity, and the dynamics of the total mass flux and the concentration at each point in
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the tank. In the aerobic tank, the identified determining parameters, for the transport and oxidation
of LCFA, were the interfacial area por unit volume and the proportions of microorganisms inside of
them that oxide this chemical species. While for oxygen transport they reflect the importance of
the volumetric air flow of the reactor and the consumption rate of this substrate on the dissolved
oxygen concentration. No oxygen limitation was found under the conditions that favor LCFA
degradation. The best design conditions are defined in terms of: interfacial areas per unit volume,
kinetic constants and volumetric fractions. Similarly, better operating conditions are also reported:
volumetric feed and air flows and Biot numbers. For the membrane tank, the most influential factors
for the transport of LCFA are the retentive capacity of the ultrafiltration membrane and the velocity
of the fluid contained in the tank. In most of the fluid external to the membrane modules assembly
(cassettes), the mass transport is governed mainly by convection, while in the cassettes, transport is
predominantly diffusive. For this tank, better design conditions are reported in terms of volume
fractions; and better operating conditions are given in therms of the Biot numbers and the Péclet
number. These contributions are relevant for future experimental works, both for design activities

and for the proposition of improvements to existing systems.
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Los biorreactores de membrana han surgido como alternativa atractiva para el tratamiento de

aguas residuales de industrias alimentarias (Judd, 2010), incluyendo la manufactura de alimento
para mascotas, la cual se caracteriza por su contenido orgénico y lipidico (Nakhla y col., 2006). En
los dltimos afios se han desarrollado modelos matematicos con el objetivo de simular el transporte
y reaccion en las fases y regiones involucradas en los biorreactores de membrana, con miras a la
optimizacion del disefio y operacién de plantas de tratamiento (Hamedi y col., 2019).

Existen dos principales acercamientos para el modelado de estos reactores: el uso de modelos
de lodos activados y la aplicacién de la dindmica de fluidos computacional. Los primeros aportan
informacion sobre el desempefio del sistema Unicamente al nivel de escala del reactor. Los segundos
modelan el flujo de fluidos y el transporte de masa al nivel de escala del continuo (microescala).
Ambos enfoques tienen fortalezas y debilidades. Debido a su simpleza matematica, los modelos
de lodos activados son faciles de utilizar, pero deben ser adaptados para incorporar la separacién
fisica debido a la membrana de ultrafiltracidn, lo cual se ha llevado a cabo de manera heuristica
(Naessens y col., 2012a,b). Ademds, las diferencias operativas entre el sistema de lodos activados
y los biorreactores de membrana (Metcalf y Eddy, 2003; Itokawa y col., 2008) ponen en duda su
aplicabilidad. Por el contrario, los modelos de dindmica de fluidos computacional, aportan mas

informacién de la requerida en aplicaciones industriales a un considerable costo computacional



19

(Saalbach y Hunze, 2008; Xiea y col., 2016), lo cual puede restringir su aplicacion.

Lo anterior motiva a desarrollar nuevos modelos matematicos diseflados especificamente para
biorreactores de membrana. Es deseable que, ademds de que sean aplicables al nivel de escala
del reactor, estos nuevos modelos también sean capaces de capturar la informacién esencial de
la microescala. Esto permite superar las mas importantes desventajas de los acercamientos antes
descritos, y forma parte de las aportaciones de este trabajo. Aqui se deducen modelos mateméticos
para describir el transporte de masa y reaccidn tanto en el tanque aerobio como en el de membrana
presentes en MBR. Ambos modelos se formularon a partir del promediado y escalamiento de
las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa y cantidad de movimiento en la microescala,
utilizando el método del promedio volumétrico.

La ventaja de los modelos deducidos, con respecto a otros que han sido postulados, es que
permiten identificar con claridad las suposiciones involucradas. Ademds, posibilitan la prediccién
de los diferentes coeficientes involucrados en los mismos a través de la solucion de los problemas
de cerradura asociados. Los modelos matematicos deducidos permiten simular la operacién del
biorreactor bajo condiciones especificas. Mds ain, es posible identificar los pardmetros que tienen
mayor repercusion sobre el consumo de AGCL y oxigeno, y asi determinar las condiciones de
disefio y operacion mas favorables para llevar a cabo el proceso de tratamiento de aguas residuales.

Para el desarrollo de este trabajo, el documento se organiza como sigue: en el capitulo 2 se
presenta una revision bibliogréfica acerca del modelado de biorreactores de membrana. A raiz de
esta revision, queda clara la justificacion del trabajo (capitulo 3), lo cual lleva consecuentemente a
la hipétesis y objetivos del trabajo, los cuales se presentan en los capitulos 4 y 5. M4s adelante,
en el capitulo 6 se detalla la metodologia a seguir para llevar a cabo tanto el modelado como las
simulaciones numéricas correspondientes a los dos tanques del MBR. El desarrollo de los modelos
se detalla en los capitulos 7 y 8, mientras que la solucién de los mismos se reporta en los capitulos 9
y 10, respectivamente. Para finalizar el documento, las conclusiones y prospectivas correspondientes

se encuentran en los capitulos 11 y 12, respectivamente.
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2. Antecedentes

!_——_—*__.’ —

El objetivo de este capitulo es introducir al lector al contexto que permite y promueve el
desarrollo de este trabajo. Esto se plantea en una secuencia 16gica que va de lo general a lo
particular, con el fin de, en dltima instancia, dar paso a la justificacion del trabajo. Esta revision
se organiza en tres secciones: En la seccién 2.1 se aborda una breve revision sobre el tamafio,
impacto y caracteristicas de las aguas residuales generadas por la industria alimentaria que produce
alimento para mascota. Asi también, se resumen algunos de los acercamientos que se reportan para
el tratamiento de estos efluentes, y entre los que se incluyen los biorreactores de membrana. En la
seccion 2.2, se describen las caracteristicas y configuraciones de estos biorreactores, aplicados al
tratamiento de aguas residuales. En la seccién 2.3 se explican los principales tipos de modelado
matemadtico aplicados a biorreactores de membrana, haciendo énfasis en dos principales vertientes

que se encuentran reportadas en la literatura.

2.1 Efluentes de la industria de alimento para mascota

2.1.1 Caracteristicas
En el afo 2017 se produjo en México un total de un millén de toneladas de alimento para
mascota, con un crecimiento anual de 5.9 % con respecto a la produccién en 2016 (Wall, 2018;

Alltec, 2019). El creciente mercado, principalmente nacional, ha generado que la cantidad de
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alimento producido, asi como la cantidad de empresas productoras vaya en aumento; se reporta
un incremento de 16 a 124 compaiiias productoras del afio 2007 al 2017 (INEGI, 2017; Statista,
2018). La produccién de alimento para mascota en México se encuentra acaparada en su mayoria
por dos empresas: Mars Incorporated y Nestlé S.A., las cuales producen 35.3% y 21 %, respecti-
vamente (Clipsham, 2018) y quienes operan principalmente en Querétaro y la Ciudad de México,
respectivamente.

Ademads de consumir recursos hidricos nacionales, las industrias que manufacturan alimento
para mascotas generan enormes volimenes de aguas contaminadas. Los efluentes contienen un
alto contenido de grasas y aceites (G&A), llegandose a medir concentraciones de hasta 114g L~!
(Jeganathan y col., 2006). Estas concentraciones representan un problema debido a que generan la
obstruccién de tuberias y drenajes al solidificar (Brooksbank y col., 2006). Ademas, representan
una fuente de contaminacién al suelo y aguas debido a la alta demanda bioquimica de oxigeno
(DBO) y demanda quimica de oxigeno (DQO) que presentan (Mobarak-Qamsari y col., 2012), la
DQO puede llegar a 101g L~! (Jeganathan y col., 2006). Aunado a esto, altos contenidos de G&A
en aguas residuales industriales generan serios desafios para los sistemas de tratamiento biolégico
de estos efluentes. En la Tabla 2.1 se presentan las caracteristicas de diferentes aguas residuales
antes de su tratamiento, provenientes de industrias que producen alimento para mascota. Como se
puede apreciar, todos los efluentes contienen concentraciones de grasas y aceites superiores a las
maximas permitidas (21mg L") por el proyecto de norma PROY-NOM-001-SEMARNAT-2017
(SEMARNAT, 2018), el cual sustituiria a la NOM-001-SEMARNAT-1996 y que establece los
limites médximos permisibles de contaminantes en las descargas de aguas residuales en aguas y
bienes nacionales.

Los efluentes de la industria de alimento para mascota estin compuestos por G&A, contenidos
en la grasa animal de los ingredientes utilizados y de las coberturas grasas que se adicionan, asi
como de los procesos de lavado del equipo, maquinarias, pisos, etc. (Wang y col., 2005). La fuente
mds significativa de agua residual se origina por el lavado de visceras de pollo para remover restos
de estiércol, asi como por la limpieza de recipientes de almacenamiento y transporte, y en menor
cantidad por el lavado de los instrumentos de coccién, mezcladoras, trituradoras y emulsionantes
(Nakhla y col., 2003). El alimento contiene, entre otras cosas, carne animal y/o subproductos de
carnicos, los cuales tienen gran cantidad de grasa (Satriajaya, 2017). Los principales constituyentes

de la grasa animal son los triglicéridos, que consisten en cadenas lineales de dcidos grasos unidos
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Tabla 2.1. Caracteristicas de aguas residuales de la industria de alimento para mascota.

Parametro  Jeganathan Liu Jeganathan Acharya Nakhla Acharya
(mgL™1) y col. (2006) ycol. (2004)  ycol. (2007)  ycol. (2006a) y col. (2006) y col. (2006c)
DQO total 87,480 96,660 54,900+7,700 20,303+8,167 77,300 96,660
DQO soluble 51,240 16,757 22,700+3,700
G&A 83,000 38,800 22,500+4,700 8,000 13,500 30,000
SST 82,250 36,857 39,2004+4,000  4,54545,468 14,460 36,857
SSv 51,250 34,383 20,200+4,400 13,870 34,383
Amonio 1,353 328 1,1394342 1,350 1,500
(NH3-N)
Fosfato 286 665 208469 290 665
(POy")
Nitrato 40
Sulfato 322
AGCL 2,500+900
AGV 3,200 14,900+4,100
pH 6.7 6.7£0.3

como ésteres a una molécula de glicerol (Wakelin y Forster, 1997). Entre los dcidos grasos lineales
se puede encontrar la composicién que muestra la Tabla 2.2. De estos valores, es evidente que el
alimento para mascotas estd compuesto principalmente por acidos grasos de entre 12 y 18 carbonos

(Fernandez y col., 2005; Orsavova y col., 2015).

Tabla 2.2. Principales 4cidos grasos en el alimento para mascota.

Acido graso Laiirico Miristico Palmitico Estedrico Oleico Linoleico ~Otros AGCL?
(C12:0) (C14:0) (C16:0) (C18:0) (C18:1) (C18:2) (< 1%)

Porcentaje 0.2 2.2 329 14.9 33.8 5.6 10.4
@ Acidos Grasos de Cadena Larga

Se utilizan principalmente dos tipos de tratamiento para los efluentes ricos en G&A: fisicoqui-
micos y biolégicos. Entre estos, el enfoque biolégico adquirié mayor atencion en afios recientes
debido a las estrictas regulaciones ambientales; la aplicacién de microorganismos convierte los
residuos lipidicos contaminantes en diéxido de carbono, agua y biomasa (Lefebvre y col., 1998).
Sin embargo, no es raro encontrar una combinacién de varios métodos de tratamiento en un mismo
tren de tratamiento para las aguas residuales. Dependiendo de las caracteristicas del efluente, se
establecen las operaciones unitarias requeridas para cumplir con la legislacién vigente (Santonja
y col., 2019). Para aguas residuales con G&A, las plantas de tratamiento suelen utilizar operaciones

unitarias rio arriba, generalmente de naturaleza fisico-quimica, para disminuir la cantidad de G&A a
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tratar en el biorreactor (Khuntia y col., 2020). Las propiedades de las grasas son aprovechadas para
su separacién mediante tecnologias tales como: trampas de grasa manuales y mecdnicas, flotacién
con aire disuelto, desnatador de grasa hidrofébico, coagulacién quimica, tratamiento enzimatico,

entre otros (Wallace y col., 2017; Changmai y col., 2019).

Tecnologias de tratamiento

Las opciones de tratamiento de los efluentes de industrias que producen alimento para mascotas
se han descrito desde hace varias décadas, siendo el sistema de lodos activados el primero en ser
reportado y patentado para este fin (Metcalf y Eddy, 2003). Este sistema tiene su origen en el afio de
1913 y consiste en el uso de una masa activada de microorganismos creciendo en forma suspendida,
capaz de degradar componentes de un agua residual en condiciones aerébicas (Metcalf y Eddy,
2003). Sin embargo, debido a la alta carga orgénica de estos efluentes, se han estudiado alternativas
para su tratamiento. Ademads, a lo largo de los afios, los estdndares para efluentes de aguas residuales
se han hecho cada vez mds estrictos (Smith y col., 2019). Hasta el afio de 1970, la regulacién se
limitaba a restringir el contenido de DBO, organismos patégenos y SST; sin embargo, a partir de
entonces otros componentes de las aguas residuales comenzaron a ser objeto de regulacion, tales
como el contenido de nitrégeno y fésforo (Metcalf y Eddy, 2003). Actualmente, las G&A y DQO
son especialmente reguladas en efluentes de la industria alimentaria (FAO, 2003; Zhou y col., 2018).

Posterior al tratamiento mediante un digestor anaerobio, Nakhla y col. (2003) proponen la
adicién de un biosurfactante de origen vegetal para aumentar la remocién de G&A por la técnica de
flotacion con aire disuelto (DAF) en aguas residuales con altas concentraciones de G&A (38.8 g
L~1). En el digestor anaerobio se logra la reduccién de 60-70 % del contenido de G&A hasta un
contenido promedio de 13.5 g L~!, mientras que con DAF como tratamiento terciario, se obtiene
un efluente con 0.668 g L~! de G&A.

Liu y col. (2004b) estudiaron la degradacién de aguas residuales con alto contenido de G&A 'y
alta DQO mediante el tratamiento con lodos activados no aclimatados a altos contenidos de G&A
a nivel laboratorio (4 L). Ellos reportan una eficiencia de remocién de DQO mayor a 90 % con
concentraciones de G&A iniciales de hasta 0.66 g¢ L~! utilizando un tiempo de residencia de 5 dfas.
Mientras que para concentraciones mayores de G&A (13.5 g L™!) y alta DQO (77.3 g L™ 1), se
logra una remocion de entre 63.7 y 76.2 % de la DQO soluble con tiempos de residencia de 5 dias.

Para disminuir la concentracién de G&A y DQO soluble, se utilizé un pretratamiento consistente
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en un digestor anaerobio (para alcanzar una concentracién inicial de 13.5 g L' de G&A), y un
digestor anaerobio + DAF (para obtener la concentracion inicial de 0.66 g L~') de acuerdo con la
concentracion inicial a probar en el sistema de lodos activados. Basado en el trabajo anterior, Liu
y col. (2004a) instalaron un sistema para tratar de forma aerobia el efluente previamente tratado
mediante un digestor anaerobio seguido de DAF. El sistema aerobio consistié en dos reactores de
lodos activados de 28L y un clarificador de 10 L. El efluente crudo contenia en promedio 38.8 g
L~ de G&A, el cual, al ser pretratado por el digestor anaerobio se redujo hasta 13 g L', durante
la flotacién con aire disuelto se eliminé 95.1% de las G&A hasta 0.64 g L™, en el primer tanque
de lodos activados se logré una remocién de 98.1% (obteniéndose concentraciones de 0.012 g =)
mientras que en el segundo tanque de lodos, la degradacién fue de 25 %, obteniéndose un efluente
cuyo contenido de G&A fue 0.009 g L~

Kurian y col. (2005) propusieron una alternativa al tren de tratamiento propuesto por Liu y col.
(2004a) mediante el uso de un sistema DAF seguido de un biorreactor de membrana operado a
temperatura ambiente (20°C) y condiciones ligeramente termofilicas (45°C) a nivel laboratorio y
con tamaio de poro de la membrana de 0.2 um. El agua residual cruda contenia concentraciones
promedio de 38.8 g L~! de G&A 'y, al ser tratada por DAF, la concentracién disminuy6 hasta 1.23 g
L~!, y se aliment6 al biorreactor de membrana (MBR). Se consiguieron eficiencias de remocién de
G&A de alrededor del 98 % para el MBR a temperatura ambiente y entre 66 y 86 % para el MBR
termofilico. Este dltimo generd ademds un efluente con altas concentraciones (50-73 % de la DQO
total) de acidos grasos volétiles, esto debido probablemente a la filtracion de esta fraccion grasa a
través de la membrana al operar a altas temperaturas.

A pesar de los altos costos operativos y de capital de un digestor anaerobio de 1800 m> existente
en una empresa canadiense que produce alimento para mascotas, éste no genero la calidad de
efluente deseada y fall6 en presencia de altas concentraciones de G&A. Debido a esto, Acharya
y col. (2006c) desarrollaron un tratamiento alternativo y novedoso para tratar el efluente pretratado
por DAF para cumplir con los criterios de descarga establecidos en la normatividad vigente,
considerando las grandes variaciones en las cargas orgédnicas y de nutrientes de este tipo de aguas.
Para esto, se usé un MBR de dos etapas, el cual consisti6 en dos tanques aireados de 27 L, donde
cada uno posefa una membrana de ultrafiltracién (tamafio de poro de 0.04 um) y que operaban en
serie. La concentracién promedio del agua residual cruda fue 38.8 g L' de G&A (con variaciones

de entre 30 y 82 g L~! de G&A), mientras que posterior al pretratamiento por DAF, el contenido
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de G&A fue 0.436 g L~'. Este estudio demostré que los contaminantes orgdnicos eran removidos
principalmente en la primera etapa del sistema de MBR, seguido por una casi completa remocion de
amonio en la segunda etapa. A pesar de un aumento en la DQO poco biodegradable en la segunda
etapa, se logré una remocién de SST, DBO soluble, DQO y amonio de 100, 99.9,95.2,y 99.7 %,
respectivamente. Con esto, el MBR surge como una herramienta prometedora para cumplir con
los criterios de descarga de efluentes. Posteriormente, Acharya y col. (2006a) y Acharya y col.
(2006b) realizaron una mejora del sistema, incorporando una zona andxica dentro del primer
tanque del MBR, logrando asi una mejor operacién del segundo tanque. Ademas se adicion6 FeCl;
como floculante, con el objetivo de reducir la fraccidn particulada de la DQO. Ademés, se analizé
la variacién de la concentracién de G&A en el caudal de entrada al sistema, donde se observé
estabilidad durante el tratamiento del agua residual con hasta poco mas de 5 g L~! de G&A, y
donde en la primera etapa del reactor se logré disminuir esta concentracién hasta 0.01-0.015 g L~!
de G&A. Todo esto con una concentracién de sélidos suspendidos del licor mezclado dentro del
sistema de entre 30 y 35 g L.

Actualmente, la Directiva de emisiones industriales de la Comisién Europea recomienda el
sistema de lagunas aireadas para el tratamiento de este tipo de efluentes, asi como lodos activados
para el tratamiento de efluentes diversos provenientes de la industrias que procesan carnicos o sus
derivados (Santonja y col., 2019), tal como es el caso de la produccién de alimento para mascota. Sin
embargo, este documento contempla la filtracién por membrana tinicamente como una operacioén
unitaria, mas no como parte de un biorreactor. Esto puede deberse a que a pesar de que la cantidad
de biorreactores de membrana a nivel industrial ha tenido un acelerado crecimiento en los tltimos
afios (Xiao y col., 2019), ain sigue siendo un sistema de tratamiento minoritario con respecto a la
diversidad de tecnologias en funcionamiento. Paises europeos y asiaticos que han adoptado el uso
de MBR (China, Japén, Italia, Espaiia, Grecia, Chipre, Israel, entre otros) generalmente promueven
un estricto control sobre la calidad del efluente de las plantas de tratamiento, ademas de que el
incumplimiento provoca medidas financieras punitivas (Judd, 2010; Krzeminski y col., 2017; Smith

y col., 2019).

Biorreactores de membrana: caracteristicas y configuraciones

Un biorreactor de membrana (MBR) es una tecnologia surgida para el tratamiento de aguas

residuales que integra un proceso de separacion fisica de tipo sélido-liquido con un proceso
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bioldgico. Para el caso de biorreactores de membrana aerobios, el proceso bioldgico consiste en un
sistema de lodos activados (Judd, 2010). Un diagrama de este tipo de reactores puede ser apreciado
en la Figura 6.1.

El MBR supera muchos de los inconvenientes de los lodos activados y presenta una serie de
ventajas en comparacion con otros sistemas de tratamiento aerobios. El efluente generado puede
alcanzar muy buena calidad por la casi completa retencién de s6lidos debido a la presencia de la
membrana de ultrafiltracién. Por las altas concentraciones de lodos con las que opera, de entre
7y 13.5 g L~! (Itokawa y col., 2008), es capaz de tratar grandes cargas volumétricas con buena
eficiencia de remocién de contaminantes. Este tipo de reactores opera a tasas de retencidn hidrdulica
mds cortas y tasas de retencion de sélidos mds largas (15 a 40 dias) que el sistema de lodos activados
(3 a 15 dias) (Metcalf y Eddy, 2003; Itokawa y col., 2008). Ademas, los MBR poseen potencial
para llevar a cabo la nitrificacion y desnitrificacion simultdnea por operar a largas tasas de retencién
de sélidos.

La Figura 2.1 muestra el tren de tratamiendo para aguas residuales al utilizar a) el sistema
de lodos activados y b) un MBR. El sistema de lodos activados incluye a un tanque aerobio
y a un sedimentador que retiene a la biomasa flocular y demds particulas que, por su tiempo
de sedimentacién, puedan ser separadas en esta operacién unitaria. Para la completa retencién
de s6lidos y mejora de la calidad del agua tratada, un sistema de filtracién posterior suele ser
incorporado al tren de tratamiento. Se puede notar también que el MBR incorpora tanto al sistema
de lodos activados como al proceso de filtracién con membrana. La incorporacién de la membrana
al proceso biolégico en el MBR elimina la necesidad de un sedimentador final. A su vez, la
eliminacién de estos sedimentadores y la operacion a cortos tiempos de retencién hidraulica resulta
en una huella ecolégica' significativamente menor (de menos del 50 % que aquella requerida por
un sistema de lodos activados) por el menor espacio requerido para la operaciéon de la planta
(Singh, 2005). Ademas, en comparacién con el sistema de lodos activados, los MBR son capaces
de eliminar no sélo los sélidos en suspensidn, sino también microorganismos patégenos de los
efluentes, debido al tamafio de corte de las membranas utilizadas (Judd, 2010; Iorhemen y col.,
2016; Hamza y col., 2016; Goli y col., 2019).

A pesar de lo anterior, el control del ensuciamiento e incrustaciones en la membrana del MBR

'En aguas residuales se interpreta como la extension terrestre requerida para llevar a cabo el tratamiento, y se
relaciona con la eficiencia del sistema de tratamiento.
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Figura 2.1. Esquema de un tren de tratamiento de aguas residuales por medio de: sistema de lodos
activados a), MBR b) (Judd, 2010).

sigue siendo la principal desventaja de este tipo de biorreactores. Esto genera la reduccién del
flux de permeado?, menor redimiento de la membrana, la necesidad de realizar operaciones de
limpieza y finalmente conlleva a un aumento en los costos de operacidén y mantenimiento del
sistema (Iorhemen y col., 2016; Goli y col., 2019).

Los biorreactores de membrana se han utilizado exitosamente para el tratamiento de aguas
residuales tanto municipales como industriales muy diversas. Tan s6lo en Japén se tiene registro
de 1610 instalaciones hasta marzo del 2009 (Judd, 2010). La principal aplicacién de los MBR en
plantas de tratamiento de agua residual (PTAR) es la industria de alimentos, seguida por las granjas
ganaderas y la industria médica; éstas representan alrededor del 33 %, 18 % y 14 % del ntimero total
de instalaciones, respectivamente (Figura 2.2).

La investigacion y puesta en marcha de plantas de tratamiento que utilizan MBR presenta un
crecimiento constante en los dltimos afios (Figura 2.3) (Krzeminski y col., 2017). La publicacién
de articulos cientificos en el tema inici6 a principios de los afios 90, y para el afio 2017 el nimero
total de articulos alcanzé los 4500. La misma tendencia se puede observar para la publicacién de
patentes, que comenz6 a principios de los 2000. En cuanto a aplicaciones de ingenieria, las plantas
de tratamiento de aguas residuales que utilizan esta tecnologia son cada vez més grandes, pudiéndose
encontrar hoy en dfa plantas que superan la capacidad de 100,000 m® d~!, principalmente en China,
Estados Unidos y Europa (Xiao y col., 2019). La planta de tratamiento Tuas Water Reclamation
Plant en Singapur, es actualmente la mds grande en construccion, la cual se espera comience
operaciones en 2025 y sea capaz de tratar 1,200,000 m® d~! (datos obtenidos de http://www.

thembrsite.com/, revisado el 29 de enero de 2021).

2Flujo de masa a través de una superficie por unidad de tiempo por unidad de 4rea.
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Figura 2.2. Distribucion de plantas de tratamiento de aguas residuales con tecnologia MBR por
proceso productivo en Japén (Judd, 2010).

Existen dos tipos principales de configuracién de los MBR, con membrana sumergida o de flujo
lateral. La configuracién sumergida aplica presién de succién al médulo de la membrana para la
filtraciéon dentro del tanque de lodos activados o en un tanque separado, mientras que el MBR de
flujo lateral usa una bomba adicional para crear un flujo cruzado en la superficie de la membrana,
colocada de forma externa al tanque de lodos (Gukelberger y col., 2019). La més utilizada es la
configuracién sumergida, ya que presentan menor demanda energética especifica. Esto hace a los
MBR de membrana sumergida los mds viables econémicamente hablando, especialmente para
aplicaciones a gran escala (Judd, 2010). Esta configuracién puede operarse con dos tipos principales
de membranas: fibras huecas y hoja plana. Para aplicaciones a gran escala, los médulos de fibras
huecas son los més utilizados (Xiao y col., 2019), esto debido a que son generalmente menos
costosos de fabricar, permiten una alta densidad de empaquetamiento y son muy resistentes a los

retrolavado utilizados para la limpieza de la membrana (Judd, 2010).
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Figura 2.3. Desarrollo a nivel mundial de la publicacién de articulos, publicacién de patentes y la
capacidad instalada de plantas de tratamiento con MBR de tamafo > 100 000 m?/d (Xiao y col.,
2019).

Modelado matematico de biorreactores de membrana

El mercado y aplicacién de biorreactores de membrana se encuentra en constante crecimiento y
la investigacion al respecto se ha incrementado considerablemente, pudiéndose encontrar diversas
configuraciones. A la par, se han desarrollado nuevos modelos matematicos con el objetivo de
simular tanto la fase biolégica como fisica de estos reactores, con miras a la generacién de
herramientas que permitan optimizar el disefio y operacién de plantas de tratamiento (Hamedi
y col., 2019). El modelado matematico de los procesos de tratamiento de aguas residuales es
una herramienta, que desde principios de siglo, ha sido aceptada en la préctica y es ampliamente
utilizada por empresas consultoras y agencias reguladoras (Morgenroth y col., 2002).

El desarrollo de modelos matematicos para los procesos que se llevan a cabo dentro de los
reactores de membrana cobra importancia por el hecho de que, tanto el disefio racional de estos
equipos como el de sus respectivos sistemas de control, requieren cierto conocimiento de la
dindmica del sistema a utilizar y de sus limitaciones. Los modelos se pueden utilizar para establecer
criterios de disefio y funcionamiento para las PTAR, lo cual resulta en operaciones mds eficientes y
efectivas (Brannock y col., 2010a). Asi también, se utilizan para identificar dificultades operativas

que permitan tomar acciones preventivas y correctivas. Los modelos matematicos son ttiles para
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determinar los limites operativos de las instalaciones existentes, y permiten optimizar el proceso de
forma sencilla (Rittmann y col., 2018). Ademads, presentan la ventaja de no requerir la existencia
fisica del sistema bajo estudio, y de reducir el nimero de experimentos necesarios para entender el
sistema, por lo que el modelado matemético es un acercamiento muy utilizado para el disefio de los
sistemas de tratamiento de aguas residuales (Zarragoitia-Gonzalez y col., 2008).

Existen dos principales acercamientos para lleva a cabo el modelado matemético de un sistema:
modelos basados en la observacion y modelos basados en principios fundamentales (Valdés Parada,
2014). El primer tipo de modelos requiere que los experimentos sean reproducibles, y se centra en
el uso de pardmetros ajustables a partir de datos experimentales. Este acercamiento es relativamente
facil y no requiere mucho conocimiento del sistema en estudio, pues no suelen estar respaldados por
teorfa. Estos modelos seran mas o menos aceptables de acuerdo con el grado de concordancia entre
las predicciones que ofrecen y los datos experimentales. En caso de que el modelo seleccionado
no represente correctamente al sistema en estudio, puede descartarse y seleccionarse otro, o se
puede incrementar el nimero de pardmetros ajustables para obtener mayor grado de similitud
con lo experimental (Valdés Parada, 2014). Este modelado funciona bien para gran cantidad de
sistemas, hay muchos mdas que no pueden ser descritos por estos ajustes (Rittmann y col., 2018).
Otra desventaja de este acercamiento es que proporciona muy poca o nula informacién sobre el
comportamiento fisico del sistema en cuestion (Valdés Parada, 2014).

El uso de modelos basados en principios fundamentales para la representacion de fendmenos
fisicos permite afirmar que todo sistema puede ser descrito de forma precisa por un modelo
matemdtico. Este tipo de modelos surge de la necesidad de explicar los fendmenos que ocurren en
el sistema, y serd aceptable dependiendo de dos factores: su capacidad de reproducir los resultados
experimentales, y el grado de explicacidn del sistema que proporcionen los fundamentos tedricos
propuestos (Valdés Parada, 2014).

Para los MBR, existen dos principales aproximaciones para el modelado del sistema. Por
un lado, se encuentran los modelos de lodos activados (ASM por sus siglas en inglés); modelos
observacionales, apliamente difundidos, mecanisticos, que parten de ecuaciones de balance y que
involucran el ajuste de parametros cinéticos con datos experimentales para poder ser aplicados.
Por otro lado, la dindmica de fluidos computacional (CFD por sus siglas en inglés), la cual genera
modelos basados en ecuaciones fundamentales, y que conlleva simulaciones numéricas complejas

(Xiea y col., 2016). A continuacién se describen ambas aproximaciones, asi como variaciones de
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estas dos principales vertientes.

Familia de modelos de lodos activados

En 1983, la entonces Asociacion internacional de Investigacién y Control en la Contaminacién
del Agua (ahora conocida como Asociacién Internacional del Agua o IWA por sus siglas en inglés),
formé un grupo de investigacion para disefiar un modelo préctico del disefio y operacién de procesos
de tratamiento de aguas residuales. El producto de este grupo fue la generacién del modelo de lodos
activados no. 1 (ASM1), introducido en 1987 (Jeppsson, 1996). Desde entonces, gran cantidad
de variaciones han surgido tomando como base a dicho modelo, como ejemplo se tiene al ASM1,
ASM2, ASM2d, ASM3, entre otros. Estos modelos intentan representar las transformaciones
bioquimicas en lodos activados a través de varias descripciones simplificadas de procesos, basados
en la dindmica observada en PTAR (Hauduc y col., 2012).

A pesar de que los ASM fueron desarrollados para lodos activados convencionales, varios
autores sefialan que podria utilizarse para modelar las cinéticas de la biomasa en sistemas de MBR
(Luy col., 2001; Lee y col., 2002; Maere y col., 2011; d’ Antonio y col., 2016; Janus y Ulanicki,
2016; Tenore y col., 2018). Esto debido a que el sistema MBR se ha considerado basicamente
como un sistema de lodos activados en el cual el clarificador secundario fue reemplazado por una
filtracién por membrana.

Los ASM son modelos biocinéticos deterministas cuyas ecuaciones fueron desarrolladas a
partir de ecuaciones de balance general y que buscan modelar, entre otras cosas, la remocién de
nutrientes de las aguas residuales a través de fendmenos de hidrélisis, crecimiento y decaimiento
de organismos (Jiang, 2007; Hauduc y col., 2012). Esto resulta en un conjunto de ecuaciones
diferenciales presentadas en una forma matricial (matriz de Gujer o matriz de Petersen) (Hauduc
y col., 2012). El uso de los ASM permite el modelado a nivel de reactor de reacciones bioldgicas:
oxidacion de carbono, nitrificacién y desnitrificacion (Fenu y col., 2010). Estos modelos consideran
multiples pardmetros, cuyos valores dependen de las condiciones de operacién bajo las cuales
fueron estimados (Jeppsson, 1996), por lo que para ser aplicados deben ser validados con datos
experimentales mediante el ajuste del valor de los parametros.

Las diferentes versiones de los modelos de lodos activados han sido aplicadas a biorreactores
de membrana. La literatura describe dos principales formas de aplicar estos modelos, las cuales

conllevan diferentes grados de modificacién a los modelos originales:
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1. Modelo de lodos activados modificado.
2. Modelo de lodos activados expandido.
A continuacion se describe cada uno de estos acercamientos, asi como sus caracteristicas

principales y su aplicabilidad.

Modelo de lodos activados modificado

Fenu y col. (2010) realizaron una revisién exhaustiva de la literatura y reportaron gran cantidad
de estudios donde se utiliza cualquiera de los modelos ASM para el modelado de un sistema MBR.
Algunas modificaciones ligeras son llevadas a cabo con el fin de generar mejores concordancias entre
el modelo y los datos experimentales. También se ha buscado expandir la descripcion de variables
de estado ya existentes en el ASM, con el fin de evitar la incorporacién de variables adicionales. Sin
embargo, los autores recalcan el hecho de que los ASM estdndar consideran por defecto algunos
valores para los pardmetros del modelo, los cuales provienen de amplia experimentacién con lodos
activados tanto a nivel laboratorio como a nivel de planta de tratamiento. La inclusiéon de una
membrana al sistema de lodos activados genera inevitablemente modificaciones a estos pardmetros
debido principalmente a cuestiones operativas diferentes entre ambos sistemas (Tabla 2.3). Como
se puede notar, el tiempo de retencién de los lodos es mayor para biorreactores de membrana, al
igual que la concentracion de lodos a la que opera el sistema, esto de debe principalmente a la
presencia del medio filtrante, el cual retiene a la biomasa junto con el resto de los lodos dentro del
tanque del reactor. La presencia de mayores concentraciones de biomasa permite operar a mayores
cargas volumétricas. Sin embargo, la presencia de la membrana genera problemas que el sistema
de lodos activados no presenta, siendo el principal la acumulacién de productos microbianos en
la superficie de la misma. Ademads, debido justamente a la presencia de la membrana, los MBR
requieren de mayores tasas de aireacidn, suministradas desde el inferior de cada casete, con el
objetivo de prevenir el ensuciamiento de la membrana y con ello el incremento de los costos de
mantenimiento de la misma. Es importante notar que la discrepancia entre ambos sistemas pone en
duda la idoneidad de un ASM para representar con exactitud los fenémenos que se llevan a cabo
dentro del biorreactor de membrana.

Tratando de adaptar los ASM de mejor manera, se ha tomado un segundo acercamiento que
incluye la adicién de una gran variedad de submodelos al modelo de lodos activados original. A

este proceso se le denomina expansion del ASM, y tiene el objetivo de involucrar en el modelo de
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Tabla 2.3. Diferencias operativas entre el sistema de lodos activados y el biorreactor de membrana.

Lodos activados Biorreactor de membrana
(Metcalf y Eddy, 2003) (Itokawa y col., 2008)
Tiempos de retencion de lodos: 3-15 d Tiempos de retencién de lodos: 15-40 d
Tiempo de retencion hidraulico: 3-5 h Tiempo de retencién hidraulico: 2.8-8.1 h
Concentracién de lodos: 1.5-4 g L™ Concentracién de lodos: 7-13.5 g L™!

Acumulacién de productos microbianos rechazados
durante el proceso de filtracion.

Mayores tasas de aireacion para revoque de
torta de filtrado.

lodos activados a las principales diferencias operativas entre este sistema y el MBR.

Modelo de lodos activados expandido
La segunda alternativa para modelar a los MBR mediante el uso de un ASM es la incorporacién
de subsistemas que consideran fendmenos que se llevan a cabo en el biorreactor de membrana
pero no asi en el sistema de lodos activados. Esta incorporacién busca compensar las carencias del
ASM para modelar un sistema al que se le ha integrado una membrana de ultrafiltracion y todos los
problemas operacionales que ésto conlleva. Los submodelos mds reportados pueden clasificarse en
tres principales categorias de acuerdo al tipo de fenémeno que estudian (Naessens y col., 2012a,b):
1. Bioldgicos: Principalmente para productos microbianos solubles y/o sustancias poliméricas
extracelulares.
2. De filtracién: Flux, permeabilidad, revoque de suciedad de la membrana, formacién de torta,
obstruccién de poros, etc.
3. Hidrodinamicos: Turbulencia, esfuerzo cortante, etc.

A continuacién se describen algunos de los submodelos mas reportados.

Modelos SMP/EPS

La mads notable diferencia entre un sistema de lodos activados y un biorreactor de membrana es
la presencia de un medio filtrante que actia como mecanismo de separacion entre el permeado y
todo aquello retenido en el reactor. El tamafio de poro de las membranas suele encontrarse alrededor
de 0.04 um (GE, 2014), lo que significa que todas las particulas con tamafio mayor quedarin

retenidas en el tanque, esto incluye bacterias, materia orgdnica, sélidos, sustancias producto del
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metabolismo bacteriano (polisacaridos y proteinas), etc. La retencién de los anteriores es una
peculiaridad de los sistemas MBR, por lo que los ASM son incapaces, por si mismos, de evaluar el
efecto de la acumulacién de estos elementos.

Los productos microbianos solubles (SMP) se definen como componentes celulares o debris
liberados durante el metabolismo de sustratos (usualmente con el crecimiento de biomasa) y de
la lisis celular. Estos estdn presentes en el efluente de las aguas residuales pero no en el influente
(Ng y Kim, 2007). Las sustancias poliméricas extracelulares (EPS) son una mezcla de proteinas,
polisacéaridos, lipidos, DNA y acidos hiimicos que rodean a las células creando una matriz (Fenu
y col., 2010), las cuales al desprenderse y solubilizarse son consideradas parte de los SMP (Do y
Schmitt, 2020). La presencia de SMP en el permeado es perjudicial para el proceso de tratamiento
de aguas residuales, asi como para los procesos de tratamiento subsecuentes, ademas de que la
acumulacién de SMPs puede causar una reduccién en la permeabilidad de la membrana (Ng y Kim,
2007) por la constriccién y obstruccién de poros y por formacién de torta en la superficie del medio
filtrante.

Por las razones antes descritas, existen estudios donde se extiende alguno de los modelos de
lodos activados con un modelo de formacién y degradacion de SMP/EPS para el modelamiento de
los biorreactores de membrana (Lu y col., 2001; Oliveira-Esquerre y col., 2006; Janus y Ulanicki,
2015; Tenore y col., 2018). Estos modelos adoptan la forma matricial del ASM.

Con respecto a la extensioén de los ASM, Fenu y col. (2010) concluyen que el uso de una
expansion por medio de la incorporacién de un submodelo de tipo EPS/SMP sélo esta justificada si
se persigue alguno de los siguientes objetivos:

1. Vincular los procesos bioldgicos celulares con el ensuciamiento.

2. Las predicciones de la demanda quimica de oxigeno soluble en el sistema completo.
3. El modelado de casos con altos tiempos de retencion de lodos.
La razén es que, si no es necesario, la incorporacion de estos conceptos genera dificultades en la

calibracion de los pardmetros recién introducidos.

Modelos de ensuciamiento de la membrana
Como en la mayoria de los procesos de filtraciéon por membrana, el ensuciamiento de la
membrana y su control es un problema importante que podria limitar la aplicacién de este sistema a

gran escala. Cuando el objetivo es el modelado para la optimizacién operativa, no se debe pasar por
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alto el proceso de ensuciamiento (Naessens y col., 2012a).

El ensuciamiento se refiere a la acumulacién no deseada de sustancias en la membrana de
filtracidn, llegando a obstruir el flujo a través de la membrana, esto genera un descenso en el flux
de permeado y un aumento en la presiéon transmembranal. Ademds de que esto puede dafiar la
membrana, genera costos adicionales durante la operacion del MBR. El ensuciamiento se puede
dar por dos principales mecanismos, un mecanismo interno en el cual particulas més pequefias
que los poros de la membrana se acumulan y obstruyen o constrifien los poros de la membrana,
y un mecanismo externo en el cual las particulas rechazadas por la membrana se acumulan en su
superficie dando lugar a tortas de filtracién (Zuthi y col., 2017).

Existe una gran cantidad de modelos reportados para el proceso de filtracién de los MBR.
Busch y col. (2007) desarrollaron un modelo sobre la geometria del sistema, la hidrodindmica de
la alimentacién y del flujo de permeado y la resistencia a la filtracién. El modelo de resistencia
considera la resistencia de la membrana, la obstruccién de los poros, la formacion de la torta, las
particulas polidispersas, la formacion de biopeliculas y la polarizacién de la concentracion. Zuthi
y col. (2017) reportan un modelo matemdtico semi-empirico de ensuciamiento de la membrana que
explica la formacién de la torta en la membrana y la obstruccion de los poros como los principales
procesos de ensuciamiento; esto considerando el efecto combinado de la aireacién y el retrolavado
sobre el desprendimiento de las incrustaciones de la membrana. De igual forma se puede revisar el
trabajo de Liang y col. (2006) para el modelado del subsistema de filtracién para biorreactores de
membrana que ha sido validado con datos experimentales. La extension de un ASM con modelos
de filtracion puede ser revisada en los trabajos de Lee y col. (2002) y Wintgens (2003).

A pesar de la popularidad de los modelos cldsicos y extendidos de esta familia, en la literatura,
también se pueden encontrar modelos de filtracion e hidrodindmica desarrollados mediante el uso

de dindmica de fluidos computacional, dichos desarrollos se detallan a continuacién.

Dindmica de fluidos computacional

La dindmica de fluidos computacional es una herramienta que, con la ayuda de computadoras y
utilizando andlisis numérico, realiza predicciones cuantitativas a problemas que involucran flujos
de fluidos. Esté basada en las leyes de conservacion (de masa, cantidad de movimiento y energia
mecdnica) que gobiernan el movimiento de fluidos (Hu, 2012). Los métodos de CFD se enfocan en

la solucién de ecuaciones que describan el flujo de un fluido, asi como su interaccién con cuerpos
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s6lidos, aunque también es comun usar este término para referirse a simulaciones numéricas de la
transferencia de calor y masa al nivel de escala del continuo.

Esta herramienta se ha utilizado para modelar diferentes escalas de los MBR, desde subsistemas
que posteriormente pueden ser acoplados con los ASM, hasta modelar el tanque y membrana de
filtracion o hasta el reactor completo. Ademads, dentro de los subsistemas modelables con CFD se
puede hacer la diferencia entre modelos hidrodindmicos, de filtracién, de tamaiio de particula, de
geometria o biocinético. Estos dltimos se diferencian de los modelos biocinéticos del ASM en que
se enfocan en el transporte de especies o en las fuentes y sumideros biol6gicos pero no detallan
como tal el consumo de nutrientes.

Debido a la importancia de la aireacién en los MBR, normalmente se utilizan modelos CFD
multifase, los cuales incluyen el modelado de las fases gaseosa y liquida. Estos modelos permiten
la estimacién de los diferentes fendmenos que tienen lugar mediante un conjunto de ecuaciones
diferenciales parciales acopladas que describen el flujo multifasico. Los modelos de CFD se
aproximan mediante ecuaciones algebraicas y se resuelven de forma numérica. Para ello, se crea
una malla computacional, que sirve como una discretizacion espacial del dominio computacional
donde se resolverd el modelo (Naessens y col., 2012b).

Para describir los fendmenos que se llevan a cabo en la microescala de la membrana de filtracién
se requiere de una malla computacional con un nimero considerable de elementos computacionales
para alcanzar convergencia, en especial en zonas estrechas del sistema, como el interior de las fibras
que componen los casetes de filtracion (ver Figura 6.6). De hecho una complicacién adicional en
esta porcion del MBR es su naturaleza jerarquica (ver Figura 6.7) como se discute a detalle en
capitulos posteriores. Conforme se va escalando el modelo, se deben realizar aproximaciones de los
fenémenos que ocurren a microescala, asi se mantiene el nimero de elementos dentro de limites
computaciones viables (Saalbach y Hunze, 2008).

Se debe recalcar que la simulacién mediante CFD es s6lo una herramienta para analizar
problemas de flujo de fluidos. Esta puede proporcionar gran cantidad de informacion, pero es facil
que se use indebidamente o incluso abusar de ella. Un desconocimiento de las ecuaciones que
se resuelven o sobre el método para resolver los célculos pueden tener como consecuencia una
confianza sin fundamento en el resultado que arroja la computadora (Wicklein y col., 2015). Es
importante siempre considerar las suposiciones usadas para producir los resultados de un modelo

de CFD (Hu, 2012).
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Aplicacion de modelos CFD a los biorreactores de membrana

En esta seccién se describen brevemente algunos ejemplos donde se aplica CFD para el
modelado de subsistemas, tanque de membrana y para el biorreactor de membrana completo.
Aunque el ndmero de referencias es mucho mayor, aqui se mencionan solo algunos trabajos
representativos a cada nivel de modelado.

Las condiciones hidrodindmicas que tienen lugar en la regién cercana a la superficie de la
membrana de filtracién en un MBR juegan un papel importante en el control del ensuciamiento del
medio filtrante. Normalmente, desde la parte inferior del tanque donde se localiza la membrana
de filtracion se burbujea aire, que en combinacién con el liquido que alli se encuentra incrementa
el esfuerzo de corte cerca de la membrana. Este mecanismo tiene como objetivo la remocién de
depdsitos adheridos a la superficie de la membrana, ademads de la prevencién de la deposicion de
cualquier tipo de elemento que pueda ensuciar la membrana y provocar su obstruccidn (Ratkovich
y col., 2012). La efectividad de la aireacién dependerd a su vez de factores geométricos del MBR,
como las dimensiones del tanque, la separacion de los aspersores con respecto a los médulos
de filtracién y la separacion entre membranas adyacentes, entre otros (Liu y col., 2018). Para el
modelado de este tipo de fenémenos hidrodindmicos se ha recurrido al uso de modelos de CFD.

Ratkovich y col. (2012) se enfocaron en esclarecer los mecanismos de ensuciamiento para el
desarrollo de estrategias de aireacion enfocadas a la reduccién de costos pero sin la necesidad
realizar multiples ensayos experimentales. Estos autores concluyeron que el modelo propuesto
genera resultados comparables contra datos experimentales a esfuerzos de corte bajos y moderados.
Liu y col. (2018) se enfocaron al disefio y operacién de los médulos de la membrana de ultrafiltracion
para optimizar el gasto de aire y a su vez reducir los costos de operacion. Este modelo fue validado
con resultados experimentales y se reportan pardmetros éptimos de disefio y operacidn.

El modelado de las condiciones hidrdulicas en el tanque de la membrana o de filtracién es
importante para optimizar la posicién de los médulos de membrana y el disefio del médulo, la
posicién y el tipo de elementos de aireacidn, asi como el flujo de aire, y la geometria y el disefio
del propio tanque de filtracién (Saalbach y Hunze, 2008). La vida ttil de la membrana se puede
prolongar operando por debajo de su flux critico; por debajo de este flux la resistencia al flujo
se rige por la membrana en lugar de por la resistencia de la torta de filtracién. Boyle-Gotla y col.
(2014), tomaron la capacidad de la CFD para predecir resultados a partir de diferentes condiciones

de operacion, para predecir las condiciones a las cuales se llegaba al flux critico. Esto con el fin
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de restringir las condiciones de operacién y evitar ensuciamiento excesivo de la membrana que
pudiera repercutir en la continua operacion del reactor de membrana.

A pesar de que los trabajos mencionados limitan el modelo sélo para la membrana de filtracién,
también existen numerosos ejemplos de modelados donde el enfoque no es s6lo un componente, sino
el reactor completo. Saalbach y Hunze (2008) presentan un modelo que permite una aproximacién
del campo de flujo dentro de los MBR. Este modelo se aplica para dos ejemplos de plantas
de tratamiento existentes y considerando los dos tipos de membrana que estos reactores tienen:
modulos de fibra hueca o de hoja plana. Ademas del desarrollo de un modelo nuevo, este estudio
investiga la posibilidad de modelar los casetes de membrana como zonas de medios porosos,
considerando al médulo completo como una zona con caracteristicas macroscopicamente idénticas.
Los autores reportan buena similitud entre las estimaciones proporcionadas por el modelo y los
datos experimentales obtenidos a partir de dos plantas de tratamiento de aguas residuales que
operan MBR. Esto quiere decir que el modelo explica la mayor parte de la variacién en los datos
experimentales, atribuyendo un bajo porcentaje de la variacién al error.

Brannock y col. (2010b) se basan en resultados previos (Wang y col., 2009) para presentar un
modelo que utiliza CFD para el modelado del tanque completo del MBR, con una membrana en
configuracion sumergida, el cual tiene en cuenta a la aireacion, la reologia del lodo y la geometria
tanto del tanque como del médulo de filtracién. El modelo propuesto se compone de un modelo
hidrodindmico central para las fases liquida y gaseosa, junto con ecuaciones de transporte para los
lodos y especies. Este modelo se resolvié bajo caracteristicas de dos MBR a gran escala y se validé
exitosamente contra datos experimentales.

Amini y col. (2013) realizaron simulaciones de modelos de CFD de dos y tres fases para
investigar el efecto del didmetro de la burbuja, la concentracién de lodos, la tasa de aireacién y la
presencia de biomasa, sobre la hidrodindmica y el rendimiento de un MBR con membrana de hoja
plana. Se reportan condiciones 6ptimas de operacidn para limitar el ensuciamiento de la membrana,
entre las que se incluye el tamafio critico de particula bajo el cual el rendimiento del proceso se ve
afectado por la reduccién del flux de permeado. Los resultados de la simulacién se validaron con

datos experimentales.
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Modelos integrados

Se consideran modelos integrados aquellos que hacen uso de multiples submodelos tanto para
la parte bioldgica como para la parte fisica que conforman al sistema biorreactor. El objetivo de
éstos es generar un modelo que represente de mejor manera los fendmenos que tienen lugar dentro
del biorreactor de membrana, considerando que juegan un papel importante tanto los modelos
biolégicos, como los de filtracién e hidrodindmicos para describir a un MBR. A continuacién se
describen algunos ejemplos de ellos. Es importante recalcar que la extensién de los modelos de
lodos activados conlleva la introduccién de una gran cantidad de pardmetros adicionales, generando
un problema de sobreparametrizacion (Takacs y col., 2011). Entre mds subsistemas se incorporen,
este problema serd cada vez mayor, hasta producir la inviabilidad de validar y aplicar los modelos
para aplicacion en platas de tratamiento de aguas residuales. Ademads, en algunas ocasiones la
extension del modelo de lodos activados no considera la relacidn entre los submodelos o interfases

(Janus y Ulanicki, 2016).

Familia de modelos de simulacion de referencia

El amplio uso de la familia de modelos de lodos activados también ha llevado al desarrollo de
herramientas como la familia de Modelos de Simulacién de Referencia (BSM por sus siglas en
inglés). Estos modelos de referencia son procedimientos de simulacién estandarizados, los cuales
se utilizan para el disefio y evaluacién de estrategias de control para plantas de tratamiento de
aguas residuales convencionales que operan con un sistema de lodos activados (Maere y col., 2011).

Existe variedad de BSM, como por ejemplo el BSM1, BSM1-LT, BSM2 y BSM-MBR.
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El BSM1 describe una planta de tratamiento de aguas residuales con un disefio especifico,
compuesta por cinco reactores de lodos activados convencionales (dos tanques anéxicos y tres
aerobios) y un clarificador secundario. Este entorno de simulacién estandarizado utiliza un ASM1
para representar las reacciones bioldgicas que se llevan a cabo en el sistema. Ademads, comprende
un sistema de control cuyo objetivo es controlar el nivel de oxigeno disuelto en el compartimento
final del reactor mediante la manipulacion del coeficiente de transferencia de oxigeno y controlar el
nivel de nitrato en el dltimo tanque anéxico al manipular el caudal de recirculacién (Alex y col.,
2018). El BSM1 es capaz de evaluar el desempefio en un periodo de una semana, e involucra
concentraciones y flujos volumétricos de los influentes, procedimientos de prueba con pardmetros
establecidos, criterios de evaluacion de la calidad del efluente, cantidad de lodos producidos y
costos operativos por requerimientos energéticos de los equipos utilizados (Jeppsson y col., 2006).

El BSM1-LT esta basado en el BSM1 pero difiere en que considera tiempos de evaluacién
mucho mas largos (609 dias). Mientras que el BSM2 incluye al BSM1 pero considera ademas el
tratamiento de los lodos (Alex y col., 2018).

Asi como en el caso de los ASM, los BSM también han sido utilizados para el modelamiento
de plantas de tratamiento que incluyen biorreactores de membrana. Esto se logra mediante la
adaptacion del modelo. Maere y col. (2011) desarrollan justamente una adaptacion del BMS1,
al que denominan modelo estandarizado de referencia para biorreactores de membrana (BSM-
MBR). La adaptacién llevada a cabo incluye modificacién en volimenes de los reactores, flujos de
bombeado de lodos vy filtracién por membranas para la separacion de lodos del elfuente del sistema.
Para poder evaluar el rendimiento se incorporaron equipos adicionales como bombas para el proceso
de filtracién y aireacién para prevenir el ensuciamiento de la membrana, considerando a la vez los
efectos de la operacién con altas concentraciones de lodos. Asi como el BSM1 permite comparar
estrategias de control y operacién entre plantas de tratamiento que operan con un sistema de lodos
activados, el BSM-MBR permite realizar estas comparaciones en términos de calidad del efluente
y costos de operacién cuando el sistema en uso corresponde a un biorreactor de membrana. Las
simulaciones numéricas del BSM-MBR predicen que se generan efluentes con mejor calidad con
respecto al BMS|1, principalmente debido a la retencidn de sélidos por la membrana de filtracién; sin
embargo, reflej6 un aumento en el costo operacional por consumo energético debido a la inclusién
de las bombas, aunque estos resultados al ser comparados con datos experimentales de tres MBR a

gran escala demuestran ser realistas.
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Modelo integrado de biorreactor y ensuciamiento de membrana para biorreactores de
membrana (IBMF-MBR)

Janus (2014); Janus y Ulanicki (2015, 2016) presentan un modelo integrado de un biorreactor
de membrana sumergida para el tratamiento de aguas residuales. Al modelo lo conforman tres
submodelos publicados anteriormente que describen al biorreactor, la membrana y la interfaz entre
ellos, logrando la vinculacién entre todos los subsistemas. El submodelo de biorreactor extiende un
ASM incorporando un modelo de SMP/EPS que generan incrustaciones irreversibles y reversibles,
capaz de predecir las concentraciones tanto de polimeros solubles como de polimeros ligados
mientras que mantiene la estructura del ASM1. El modelo de membrana describe el ensuciamiento
en funcién de las concentraciones de biopolimero, el flujo de permeado, y el esfuerzo cortante en la
superficie de la membrana; en este submodelo el ensuciamiento irreversible es causado por SMP,
mientras que el ensuciamiento reversible se acelera por la presencia de EPS, lo cual conduce a un
aumento en la resistencia especifica de la torta en la membrana. Ademas, el desprendimiento de la
torta depende de la tasa de revoque del aire de acuerdo con la relacién entre el esfuerzo cortante y
la velocidad superficial del gas. La interfase describe la dependencia de la tasa de transferencia de
oxigeno debido a las concentraciones de solidos suspendidos y calcula los esfuerzos cortantes en
la superficie de la membrana a partir de las tasas de socavacién de aire. Es importante mencionar
que el disefio de la planta, los escenarios de simulacién, las entradas y los esquemas de control
utilizados en las simulaciones se basan en el modelo de simulacién de referencia BSM-MBR
reportado por Maere y col. (2011), donde se modificaron o adicionaron variables de acuerdo con el
modelo planteado, y se realizé una comparacién entre el modelo BSM-MBR y el IBMF-MBR. Las
simulaciones mostraron discrepancias no significativas entre ambos modelos; sin embargo, el IBMF-
MBR proporciona informacién adicional sobre la produccién de biopolimeros y el ensuciamiento
de la membrana en comparacién con el modelo de Maere y col. (2011).

Mannina y col. (2018) desarrollaron un modelo que comprende una parte bioldgica y otra
fisica, donde se llevé a cabo la integracién de los diferentes submodelos y se redujo el nimero
de pardmetros mediante un andlisis de sensibilidad. Este modelo esta basado en trabajos previos
donde se fueron desarrollando y acoplando los submodelos (Mannina y col., 2011; Mannina
y Bella, 2012; Mannina y Cosenza, 2015). La parte bioldgica describe los procesos clave de
eliminacién de nutrientes y carbono segun el enfoque del ASM2d, acoplado a un modelo de

generacion/degradacion de SMP e incluye también un submodelo para la emisién de gases de
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efecto invernadero y la produccién de 6xido nitroso debido a la presencia de bacterias oxidantes
de amonio y debido al proceso de nitrificacion/desnitrificacién. Por su parte, el submodelo fisico
describe los principales procesos que ocurren durante la separacion fisica con una membrana y que
afectan directa o indirectamente al submodelo bioldgico. Esto incluye el ensuciamiento reversible
de la membrana, la formacién de la torta en la superficie de la membrana, el espesor de ésta dltima,
asi como la obstruccién de poros mediante un modelo de resistencias en serie. Para este modelo
se realiz6 un andlisis de sensibilidad global a fin de seleccionar los factores mds importantes del
modelo que debian ser calibrados posteriormente. Es importante mencionar que ademas de incluir
la integracidn entre los submodelos bioldgicos y fisicos, el problema de sobreparametrizacion se

atenua debido al analisis de sensibilidad.

Comparacion de los métodos de modelado

Como se describe en la seccién previa, existen dos grandes vertientes para el modelado de
biorreactores de membrana. La primera es a través de modelos macroscépicos basados en ecuaciones
de balance de materia, como el modelo de lodos activados y sus variantes, los cuales tienen la
ventaja de ser relativamente féciles de utilizar, y donde el desafio yace en la integracién de los
multiples submodelos requeridos para poder modelar un biorreactor de membrana. A pesar de
que con este acercamiento de modelado es posible representar sistemas biorreactores que integran
un medio filtrante, el problema de sobreparametrizacién que se genera por la integracién de gran
cantidad de submodelos persiste. Esto genera modelos poco aplicables y que dependen del ajuste
de los pardmetros que involucra. Adicionalmente, el modelo resultante serd especifico para las
condiciones de disefio y operacion utilizadas para el ajuste de los parametros que contiene.

Por otro lado se tiene a los modelos a partir de dindmica de fluidos computacional. Si bien estos
son capaces de aportar una gran cantidad de informacién debido a que resuelven las ecuaciones
fundamentales a nivel de continuo, esto requiere de poder de computo significativamente grande y
de tiempos demandantes, lo cual termina limitando su aplicacién. Debido a la forma de solucién
de los problemas por dindmica de fluidos computacional, estos modelos no requieren el ajuste
de una gran cantidad de pardmetros como los modelos de lodos activados. Sin embargo, este
acercamiento de modelado estd principalmente enfocado a la parte hidrodindmica del MBR y
requiere ser complementado con otro modelos, entre ellos los de lodos activados, para poder

modelar la dindmica completa que tiene lugar dentro de un biorreactor de membrana para el
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tratamiento de aguas residuales.

En la Tabla 2.4, se resumen las principales ventajas y desventajas de estos dos acercamientos al
modelado de biorreactores de membrana. La revision de la literatura presentada en este capitulo
deja ver la pertinencia de desarrollar modelos matematicos aplicables al nivel de escala del reactor
pero que también sean capaces de capturar la informacién esencial de la microescala. Esta es
precisamente una de las principales aportaciones de este trabajo y se desarrolla a detalle mds
adelante.

Tabla 2.4. Comparacién entre el modelado utilizando a la familia de modelos de lodos activados y
dindmica de fluidos computacional.

Modelo de lodos activados Dinamica de fluidos computacional
Modelo a nivel de reactor Modelo a nivel del continuo
Relativamente facil de modelar Aporta gran cantidad de informacién
Vilido tnicamente para las condiciones Modela dnicamente cuestiones hidrodindmicas

experimentales bajo las que se modeld

Su gran cantidad de pardmetros limita su aplicacién Poco aplicable y poco rentable debido al
gran poder de computo que requiere

Disefiado para lodos activados bajo condiciones
tipicas de operacion
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Las aguas residuales de la industria de fabricacion de alimento para mascota tienen concen-

traciones muy altas de G&A (de hasta 114 g/L) y de DQO (de hasta 101 g/L), que constituyen
una fuente considerable de contaminacién y presentan desafios para los sistemas de tratamiento
biolégico (Jeganathan y col., 2006). Actualmente, la tendencia es utilizar biorreactores con menor
huella ecolégica que los sistemas de tratamiento clasicos, y que sean capaces de cumplir con las
cada vez mads estrictas normas ambientales para los efluentes (Judd, 2010). Los biorreactores de
membrana han surgido como una alternativa llamativa para el tratamiento de aguas residuales; sin
embargo, es necesario continuar su estudio para mejorar los procesos de tratamiento. Para esto,
se han desarrollado modelos matemadticos con el objetivo de simular el transporte y reaccién en
las fases y regiones involucradas en estos biorreactores. Existen dos principales aproximaciones
para el modelado de biorreactores de membrana. Por un lado se encuentran los modelos de lodos
activados, los cuales aplican a escala de biorreactor y cuyas ecuaciones han sido postuladas. Dichos
modelos deben ser extendidos para aplicarse a MBR por no haber sido disefiados para este tipo de
sistemas. Esto conlleva la incorporacion de gran cantidad de pardmetros que deben ser ajustados.
Por otro lado, las simulaciones por CFD modelan el transporte a nivel de escala del continuo,
requiriendo anélisis computacionales demandantes y generando mayor informacion de la reque-

rida para aplicaciones industriales. Estas dos opciones motivan el desarrollo de nuevos modelos
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con un enfoque diferente. Se requieren modelos disefiados especificamente para biorreactores de
membrana. Ademads, se busca que a partir de ecuaciones fundamentales, pero a través de un filtrado
de la informacién desde el nivel de escala del continuo, se deduzcan modelos para aplicaciones a
nivel de escala del biorreactor. Lo anterior sin representar una demanda computacional excesiva
para su solucién. La informacién que aportan estos modelos es titil para identificar los pardmetros
determinantes del flujo de fluidos y el transporte de masa para asi proponer mejoras en el disefio y

operacién de plantas de tratamiento.



Es posible deducir modelos matemdticos para un biorreactor de membrana mediante el escala-

miento de las ecuaciones de conservacién de masa y cantidad de movimiento y con su solucién
identificar los pardmetros determinantes y condiciones de disefio operacién favorables para el

sistema.



5.1

5.2

Obijetivo general

Encontrar condiciones de disefio y operacion favorables para el transporte de masa de dcidos
grasos de cadena larga y de oxigeno en un biorreactor de membrana, a través del desarrollo, solucién

y analisis de modelos matematicos de medio efectivo.

Objetivos particulares

1. Desarrollar un modelo matemaético para el transporte de masa de dcidos grasos de cadena
larga y de oxigeno a nivel de reactor para el tanque aerobio.

2. Deducir las ecuaciones de medio efectivo para el transporte de masa y cantidad de movimiento
en los casetes del tanque de membrana.

3. Resolver numéricamente los modelos deducidos, bajo diversas condiciones de disefio y
operacion.

4. Identificar las condiciones de disefio y operacion mas favorables para llevar a cabo el proceso.



6.1

6. Metodologia

Descripcion del sistema

El sistema a modelar es un biorreactor de membrana en configuraciéon sumergida. Se considera
que la alimentacién del MBR es el efluente de un sistema de pretratamiento donde parte de las G&A
del agua residual cruda ya fueron removidas. Se estiman concentraciones promedio de G&A a la
entrada del MBR en 1.46g L! (Liu y col., 2003; Kurian y col., 2005; Nakhla y col., 2006; Acharya
y col., 2006a,b). En la Figura 6.1 se muestra un esquema del MBR, el cual se divide en 3 tanques.
El primer tanque es el de recepcion del agua residual a tratar. Este tanque puede encontrarse tanto
en condiciones aerobias, como andxicas o anaerobias, dependiendo del tiempo que el agua residual
sea almacenada. Esto se debe a que las aguas residuales ya contienen microorganismos que, durante
su estancia en este tanque, llevan a cabo la degradacién y consumo de los diferentes sustratos que
ahi se encuentran, incluido el oxigeno. A pesar de lo anterior, este tanque no se considerard durante
el proceso de modelado matematico, ya que las tasas de consumo se suponen despreciables con
respecto al segundo tanque del sistema. El segundo tanque del MBR es el tanque aerobio, donde se
localizan los fléculos que contienen células que degradan a las especies quimicas. A este tanque
se alimenta constantemente una corriente de agua a tratar desde el tanque de recepcion (a través
de un sistema de bombeo), y se suministra aire desde la parte inferior (a través de un difusor). El

efluente del tanque aerobio sirve, a su vez, de alimentacién para el tanque de membrana. En este
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tercer tanque se lleva a cabo el proceso de separacion fisica (filtrado) y de éste sale una corriente de
agua tratada (permeado). Este proceso se lleva a cabo por medio de casetes de ultrafiltracién como

el mostrado en la Figura 6.1, la estructura de éstos se detalla mds adelante.

Alimentacion Permeado

6.2

v

Exceso de lodos
Figura 6.1. Esquema de un biorreactor de membrana (MBR). Tanque de recepcién 1), tanque

aerobio 2), tanque de membrana 3).

Definiciones

Para el desarrollo de los modelos matematicos de este trabajo, es conveniente establecer un

lenguaje comin y sin ambiguedades. Por ello, se establecen las siguientes definiciones:

I Definicién 6.2.1 — Especie quimica. Molécula objeto de estudio.

Definicion 6.2.2 — Fase. Cantidad de materia con propiedades quimicas y fisicas uniformes
(homogénea) que se puede separar mecdnicamente de una mezcla no homogénea y que puede

consistir en una sola especie quimica o una mezcla de especies.
[ Definicion 6.2.3 — Regién. Conjunto de dos o mds fases.

Definicion 6.2.4 — Nivel de escala del continuo. En este nivel de escala, las propiedades
fisicas son funciones continuas del espacio y del tiempo, esto indica que corresponden a un
tipo de promediado de la informacion a escala inferior. En el estudio de sistemas jerdrquicos,
es posible identificar un nimero finito de niveles de escala que permiten definir diversos

continuos (Valdés Parada, 2014).




6.2 Definiciones 51

Definicién 6.2.5 — Promediado. Llevar a cabo un suavizado espacial, es decir, la aplicacién

de un operador de integracion.

Definicién 6.2.6 — Escalamiento. Reduccion sistematica del nimero de grados de libertad
involucrados en el modelo de transporte de la escala microscopica, que permite llegar a un
modelo macroscépico. Se lleva a cabo a través de un conjunto de suposiciones y restricciones

de escala (Wood, 2009).

Para el andlisis del sistema es conveniente identificar las siguientes especies, fases y regiones:

1. Especies
» Acidos grasos de cadena larga (especie A): Compuestos organicos producto de la
hidrélisis de grasas de origen animal (triacilglicéridos) que fungen como fuente de
carbono y energia para las células microbianas.
» Oxigeno (especie B): Ultimo aceptor de electrones durante la respiracién celular
aerobia, suministrado por medio de la aireacién del tanque.
2. Fases
= Fase-y: Fase gas (burbujas de aire), la cual contiene 21 % de oxigeno. No se considera
una distribucién de tamaiios de burbuja debido a que el tipo de difusor a utilizar
genera burbujas con tamafios del mismo orden de magnitud.
» Fase-A: Fase oleosa compuesta por gotas que contienen tinicamente G&A en forma
de triacilglicéridos.
= Fase-f: Fase liquida (permeado), compuesta por el liquido localizado al interior de
las fibras huecas de la membrana de ultrafiltracién.
= Fase-k: Fase s6lida que compone al medio poroso de la membrana.
3. Regiones
= Regién-1: Contiene a la fase liquida, especie A en forma libre/solubilizada, s6lidos
inertes y materia organica.
= Regién-P4: Células que consumen a la especie A, contenidas dentro de los fléculos.
= Region-Ny: Células que no consumen a la especie A, contenidas dentro de los
fléculos.
= Region-Pp: Células que consumen a la especie B, contenidas dentro de los fléculos.

= Regién-Np: Células que no consumen a la especie B, contenidas dentro de los
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fléculos.

= Region-w: Fléculos de diferentes tamafios que contienen una fase liquida, células
y matriz extracelular. En esta region se consumen los AGCL. Las ecuaciones que
describen el transporte en la regién-w son especificas para cada tipo de flculo,
por ello se utiliza el subindice j, el cual va desde 1 hasta el nimero de tamafios de
fléculos (N f) que estén presentes en el sistema.

= Regidn-o: Regidn porosa de las fibras de la membrana de ultrafiltracién, comprende
una fase liquida (fase-f3) y una fase sélida (fase-k) que compone a la matriz de las
fibras huecas.

s Region-(: Casete de ultrafiltracion, que contiene a las regiones 1 y 0, y a las fases

By

Mecanismos de transporte en el MBR

Tanque aerobio

En la Figura 6.2 se muestra un esquema de los componentes del tanque aerobio. La corriente de
alimentacién contiene a la regién-7 y a la fase-A en forma de micelas que se degradan a AGCL para
poder ser utilizadas por los microorganismos. Mientras que el difusor de aire provee de oxigeno
a través de burbujas con didmetro del orden de 10~3m, para favorecer la transferencia de masa.
Ademads, dentro del tanque se encuentra la regién-w, en la cual se consumen ambos sustratos
(AGCL y oxigeno). Puede observarse que debido al efecto de la aireacidn, se promueve el mezclado
dentro de este tanque, el cual se ilustra mediante lineas de corriente rojas en la Figura 6.2.

La fase-A (fase oleosa) estd compuesta tnicamente por G&A, las cuales reaccionan en la
frontera con la regién-1 (region liquida) para formar a la especie A, la cual se disuelve en la
region-n. Conforme se consumen las G&A, las gotas oleosas y micelas que conforman a la fase-A
reducen su tamaifio hasta hidrolizarse por completo a especie A. Este fendmeno de reduccion de
tamaiio hasta la eventual desaparicién de las gotas oleosas se denomina degradacion, y se ilustra en
la Figura 6.3, en donde se puede apreciar que cada etapa de hidrélisis se traduce en una notable
reduccion de tamaiio de las gotas oleosas. Se supone que la fase-A entra al tanque aerobio por
medio de la alimentacidn, la cual proviene del tanque de recepcién. Una vez en el tanque aerobio,
las G&A se hidrolizan completamente, por lo tanto, se supone que no hay salida de la fase-A de

este tanque.
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Alimentacion

Regién liquida
(regioén-n)

Tuberia y
difusor de aire

Tanque aerobio

Figura 6.2. Esquema de un tanque aerobio en funcionamiento, identificando las fases y regiones

presentes en el sistema.
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Figura 6.3. Esquema del fenémeno de degradacién de las gotas oleosas de la fase-A, mediante
procesos de hidrolisis sucesivas.

En la regién-n ya hay especie A disuelta desde antes de alimentarse al tanque aerobio. Esto
se debe a que la hidrdlisis de G&A ocurre también en el tanque de almacenamiento, debido a

los microorganismos propios del efluente. Por ello, es importante considerar tanto a la especie A,
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que ya se encuentra disuelta, como aquella producto del fenémeno de degradacion dentro de este
tanque. Ambas fuentes de especie A son transportadas hacia el interior de los fléculos y oxidadas
(Figura 6.4). Una vez dentro de la region-m, la especie A es transportada al interior de la region-Fy

y consumida como se esquematiza en la Figura 6.5a. No existe transporte hacia el interior de la

region-N,, ya que ésta no participa en el consumo de la especie A.

Figura 6.4. Esquema del transporte de las especies A (AGCL) y B (oxigeno) en el tanque aerobio.
Las esferas en color naranja representan a los fléculos; en amarillo, las micelas de G&A; mientras
que las esferas en color lila son burbujas de aire.

Para el caso de la especie B (Figura 6.5b), ésta debe ser primero transportada desde las burbujas
de aire hacia la regién-n, para posteriormente transportarse al interior de la regién-. Una vez
dentro de ésta, la especie B es transportada al interior de la regién-Pg y consumida. Al igual que
para la especie A, existe un segundo grupo celular (regién-Ng) donde no se consume el oxigeno.
Es importante mencionar que, como primer acercamiento al modelado de esta especie quimica, se
modelard un MBR con un tanque de recepcién anaerobio, lo cual implica que no estd presente la

especie B en la corriente de alimentacién al tanque aerobio.
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Figura 6.5. Esquema del transporte de las especies A a) y B b) en el interior del la region-®. Las
células P; consumen a la especie i, mientras que las células N;, no lo hacen (i = A, B).

Tanque de membrana

El tanque de membrana contiene uno o mas casetes de ultrafiltracién sumergidos en la regién-n
(Figura 6.6). Cada uno de los casetes comprende a un conjunto de médulos, donde las fibras huecas
de ultrafiltracién se encuentran ordenadas de forma vertical. El proceso de filtracién consiste en
el paso a través de la membrana de fase liquida, y en el rechazo de materia soluble de acuerdo
a su tamafio de corte. La fase que atraviesa la membrana se denomina permeado. El permeado
proveniente de todas las fibras huecas es colectado en la parte superior de los casetes y retirado, por
bombeo, del tanque de membrana.

El aire suministrado al tanque de membrana, a diferencia de aquel en el tanque aerobio, no
es utilizado como fuente de oxigeno ya que no hay fléculos en este tanque. Las burbujas de aire,
al ascender, ayudan a desprender suciedad e inscrustaciones de la superficie de la membrana de

ultrafiltracion. La suciedad de la membrana estd dada principalmente por EPS o SMP, mas no
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por microorganismos (Teng y col., 2020) en esta configuracién. Por estas razones se considera
irrelevante el transporte de oxigeno en el tanque de membrana. A diferencia del oxigeno, el
transporte de AGCL resulta de importancia, dado que es indeseable el transporte de éstos a través
de la membrana por repercutir en la calidad del permeado. Por lo anterior, el desarrollo del modelo
en este tanque se centra tinicamente en el transporte de masa de la especie A. Cabe agregar que,
a diferencia del tanque aerobio, los casetes en el tanque de membrana constituyen un sistema
multifdsico y multiescala. Esta observacion es relevante ya que determina el tipo de tratamiento
a seguir para llevar a cabo el proceso de escalamiento de las ecuaciones de transporte, como se

explica més adelante.

Tanque de membrana

Casete de ultrafiltracion

Colector
de

Il

Difusor
Tuberia de aire

Figura 6.6. Esquema de los componentes del tanque de membrana: casete de ultrafiltracidn, colector
de permeado, difusor y tuberia de aire.

En la Figura 6.7 se muestra el arreglo y dimensiones tipicas de los componentes de un casete
de ultrafiltracién del MBR. Las dimensiones corresponden con la de una membrana comercial
utilizada a nivel planta de tratamiento (SUEZ, 2020). Como puede observarse, las fibras huecas son
las unidades bésicas del sistema de filtracion, éstas componen mdédulos, los cuales en su conjunto
constituyen a cada casete. Tanto el nimero de médulos por casete, como el niimero de casetes por
tanque de membrana, dependen de la capacidad instalada de la PTAR.

Es importante recordar que la alimentacién del tanque de membrana es el efluente del tanque
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Figura 6.7. Esquema de los componentes del casete de ultrafiltracion del biorreactor de membrana,
incluyendo longitudes caracteristicas del mdédulo y del casete.

aerobio. La especie A que no haya sido consumida es transportada del primer al segundo tanque.
El mecanismo por el cual la especie A se transporta dentro del tanque de membrana y a través de
cada una de las fibras huecas que componen al casete de filtracién se observa en la Figura 6.8. Se
puede notar que la fibra hueca se compone de una pared porosa que posee un haz hacia donde se
transporta la fase-3. Esta matriz porosa que compone a las fibras es un sélido inerte (fase-x) con
tamafio de poro de 0.04 um, rechazando asf a los sélidos, materia orgdnica y microorganismos de
tamafio mayor. El didmetro interno de cada fibra tiene 0.8 mm de longitud, mientras que el didmetro
externo mide 1.9 mm (SUEZ, 2020). El espesor de la matriz es entonces de 0.55 mm, distancia que
serd recorrida por la especie quimica disuelta en la fase-f8 que no sean rechazada por la membrana.

Cada casete de ultrafiltracién posee una jerarquia estructural, como se observa en la Figura
6.9. Esta ilustra desde el casete como escala mas grande para el proceso de filtracién, nivel I; hasta
la escala de poro de la matriz que compone a las fibras huecas, nivel IV. En el nivel II se pueden
observar a las fases y regiones que componen al casete de ultrafiltracion. Mientras que en el nivel
III se aprecia la estructura de las fibras huecas, conformada por una matriz sélida y una fase liquida
que rellena los poros.

Para llevar a cabo el desarrollo del modelo macroscépico del tanque de membrana, es necesario
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primero obtener un modelo de medio efectivo que sea capaz de describir el transporte de masa en
forma promedio en cada punto del casete de ultrafiltracién. Por lo tanto, se requiere de un proceso
de escalamiento desde la escala mds pequena (nivel IV) hasta el casete completo (nivel I). Esta

nomenclatura se conserva en los desarrollos matematicos posteriores.

Permeado

Fibra hueca

Figura 6.8. Corte longitudinal de una fibra hueca, identificando el sentido del transporte de la
especie A. Ademds, se muestra un acercamiento de la frontera entre el permeado y la matriz porosa,
incluyendo el didmetro de poro caracteristico.

Suposiciones iniciales

Para el desarrollo de los modelos matemaéticos para los tanques, se imponen dos tipos de suposi-
ciones. Un primer conjunto corresponde a las suposiciones involucradas en el planteamiento de los
problemas de transporte al nivel de escala del continuo (suposiciones iniciales). El segundo tipo de
suposiciones corresponde a postulados de escalamiento y son necesarios para llevar a cabo el filtra-
do sistematico de informacion para pasar de un cierto nivel de escala a otro superior. A continuacién
se listan exclusivamente las suposiciones iniciales, mientras que los postulados de escalamiento se

identifican con claridad mds adelante en los desarrollos de los modelos macroscépicos (capitulos 7

y 8).

Para el modelo del tanque aerobio

Se cuenta con dos conjuntos de suposiciones, las primeras se relacionan con el modelo de los

fléculos y se listan como sigue:
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region-n
I I fase-y
gl 3 regiéon-o

Figura 6.9. Esquema de la estructura de un casete de ultrafiltracién como un sistema jerdrquico.
El nivel I corresponde al casete de ultrafiltracién, en el nivel II se distinguen a la fase-y y a las
regiones o y 7. El nivel III corresponde al seno del medio poroso (regién-o), que compone a las
fibras huecas. Por dltimo, en el nivel de escala IV se aprecia a la fase fluida (fase-f3) y a la fase
s6lida (fase-k), que conforman al medio poroso.

1. La concentracion de las especies A y B estd suficientemente diluida como para poder
aplicar la Ley de Fick.

2. Lasespecies A y B se transportan tinicamente a través de las células vivas que las consumen
(células P4 y Pp, respectivamente; ver Figura 6.5). Ademas, las reacciones metabdlicas
tienen lugar sélo dentro de las células.

3. El consumo de ambos sustratos se describe mediante la cinética de Michaelis-Menten
(Hsu y col., 1983; Becker y col., 1997; Nakhla y col., 2006), modelo que no considera la
inhibicién por sustrato.

4. La velocidad de transporte puede suponerse mucho mayor que la velocidad de crecimiento
celular.

5. Fenémenos en la frontera, como la acumulacién de masa de las especies, la deformacién
debida al crecimiento celular y las reacciones bioquimicas, son despreciables respecto al
transporte perpendicular a los fléculos.

6. Existe una disparidad de longitudes caracteristicas entre el menor didmetro de féculo y la

longitud caracteristica a escala celular. Esta dltima se define como la méxima longitud
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intra o inter-celular. Bajo estas condiciones es posible definir un dominio de promediado
y usar ecuaciones de medio efectivo para describir el transporte de masa en los fléculos.
7. Equilibrio local masico a nivel de fiéculo. Por lo tanto, la concentracién promedio en la

matriz extracelular se supone igual a la concentracién promedio dentro de las células.

A continuacion, se listan las suposiciones para la zona externa a los fléculos, dentro del tanque

aerobio:
1. La formacién de biopelicula en las paredes del tanque es despreciable con respecto a la

cantidad de biomasa presente en los fléculos.

2. La concentracién de microorganismos no floculados es despreciable con respecto a la
concentracién de microorganismos en los fléculos.

3. Los s6lidos inertes no se transportan entre fases ni reaccionan.

4. El pH y la temperatura son constantes.

5. La concentracién de G&A que se maneja en el sistema permite la constante hidrdlisis a
AGCL, sin derivar en la inhibicién por altas concentraciones.

6. Existen resistencias a la transferencia de masa entre la fase-y y la regién-1. Lo mismo
ocurre en la frontera entre la fase-A y la region-n.

7. La hidr6lisis es una reaccién de primer orden que tiene lugar en la frontera entre la fase-A
y la region-n.

8. No hay transporte de masa directamente entre las fases Y o A y los fléculos.

9. Estado cuasi-estacionario para el transporte de cantidad de movimiento.

6.4.2 Para el modelo del tanque de membrana
1. Flujo incompresible y newtoniano.

2. Estado cuasi-estacionario para el transporte de cantidad de movimiento. Esto quiere decir
que la velocidad y la presion de los fluidos alcanzan el estado estacionario antes que la
concentracion de la especie A en todas las fases y regiones del sistema.

3. La concentracion de la especie A estd suficientemente diluida como para poder aplicar la
ley de Fick.

4. La matriz de las fibras huecas es inerte.

5. Las burbujas de aire tienen geometria esférica (Amaral y col., 2018).

6. La concentraciéon de microorganismos en este tanque es despreciable con respecto a la
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concentracion en el tanque aerobio. Por lo tanto, no se considera la oxidacion de G&A.
7. La concentraciéon de G&A, y su respectiva hidrdlisis, en el tanque de membrana son
despreciables con respecto a la concentracion y tasa de hidrélisis en el tanque aerobio.
8. Los sdlidos son inertes mecdnicamente, no se transportan ni reaccionan y son rechazados
por la membrana.
9. El pH y la temperatura son controlados durante la operacién, permaneciendo constantes.
10. No hay transporte de masa directamente entre la fase gas y la regién-¢.
11. Existen resistencias a la transferencia de masa entre la region fluida (o bien entre la fase

fluida en la corriente de permeado) y el medio poroso que compone a las fibras huecas.

6.5 Metodologia de escalamiento en el tanque aerobio

Para llevar a cabo el promediado de las ecuaciones a escala macroscépica para el tanque aerobio,
se recurre al método del promedio volumétrico (Whitaker, 1999). Sin embargo, debido a que en este
sistema se desea obtener ecuaciones que no dependan del espacio, se promedia en todo el volumen
del reactor. Para ello se requiere de un proceso de suavizado espacial tanto de las ecuaciones que
describen el transporte de masa por especie como las ecuaciones de transporte total de masa en las
fases y regiones. Esto se ve reflejado en los siguientes pasos para llevar a cabo el promediado y

escalamiento:
1. Se define la region arbitraria que representa al dominio ocupado por la fase o regién en el

tanque.

2. Se definen los operadores de promediado para las fases y regiones cuyas ecuaciones se
vayan a escalar.

3. Se aplican los operadores de integracion, asi como los teoremas general del transporte
(Bird y col., 2002) y de la divergencia para intercambiar las operaciones de diferenciacion
(espacial y temporal) e integracién (espacial).

Teorema 6.5.1 — Teorema general del transporte. Sea f una funcién suave y
definida en el espacio y en el tiempo, la derivada total de su integral en una regién

arbitraria, #4, cumple con la siguiente igualdad

d of
wa(r,t) av —y/ath—l—d/n-(fw) dA ©.1)
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en donde r es un vector de posicion, n es el vector unitario normal a la superficie de la
region de integracion, .74 es la superficie de la regién arbitraria y w es la velocidad de

desplazamiento de dicha superficie.

Teorema 6.5.2 — Teorema de la divergencia. Sea a una funcién vectorial con-

tinua en el espacio, la integral volumétrica de su divergencia satisface la siguiente

igualdad:
/V-adV:/n-adA (6.2)
YA p

4. Se descomponen las superficies de cada dominio de promediado, para posteriormente
sustituir las condiciones de frontera correspondientes.

5. Se simplifican las ecuaciones promedio mediante suposiciones razonables (definidas
a lo largo del desarrollo), las cuales constituyen postulados de escalamiento y tienen

fundamento en las condiciones de operacion tipicas del sistema.

6.6 Metodologia de escalamiento en el casete de ultrdfiltracion

El promediado de las ecuaciones que describen el transporte de masa a escala microscdpica se
lleva a cabo mediante el método de promedio volumétrico propuesto por Whitaker (1999). Este
promediado se desarrolla inicamente para la especie A y se utiliza para obtener las ecuaciones
de medio efectivo en los casetes de filtracién del tanque de membrana, ademds se aplican a las
ecuaciones de conservacion de masa total y de cantidad de movimiento en este mismo dominio. El

procedimiento se resume en los siguientes pasos:

1. Se define una regién de promediado, ¥, que incluye porciones de las fases (y/o regiones)
de interés. Se identifican las longitudes de escala caracteristicas del sistema. Debido a que
el objetivo es desarrollar ecuaciones para un nuevo continuo (i.e., ecuaciones de medio
efectivo), la longitud caracteristica de la region de promediado (7y) debe ser mucho menor
que la menor longitud caracteristica del sistema macroscépico (L) y al mismo tiempo
mucho mayor que la maxima longitud caracteristica a escala microscdpica (). Esto es:
(< ryg< L.

2. Se definen los operadores de promediado superficial e intrinseco para la concentracion de

la especie A en cada fase (o regién) dentro de la region de promediado. Estos operadores
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de promediado se definen como:

Definicion 6.6.1 — Promedio supefficial. Sea y una funcién suave por tramos

definida en la fase (o regién)-Y, el operador de promedio superficial se define como:

1
<wY:Vdev (6.3)

Definicion 6.6.2 — Promedio intrinseco. Sea y una funcién suave por tramos defi-

nida en la fase (o regién)-Y, el operador de promedio intrinseco se define como:

1
W) =5 [wav 64)
Yy

Ambos operadores integrales estdn acoplados mediante la relacién de Dupuit-Forchheimer

(Nield y Bejan, 2012):

(W) = Xy (6.5)

3. Se aplica el operador de promediado a las ecuaciones que gobiernan el transporte de
masa en la microescala. En este paso se hace uso del teorema general del transporte
(ecuacién (6.1)) y del teorema de promediado espacial (Howes y Whitaker, 1985), esto
con el objetivo de intercambiar las operaciones de diferenciacién (temporal y espacial) e
integracion (espacial).

Teorema 6.6.1 — Teorema de promediado espacial. Sea a una funcién vectorial
continua en el espacio, el promedio superficial de su divergencia satisface la siguiente

identidad:

<V-a>yzv.<a>y+‘1//n.adA 6.6)
i/

4. Una vez aplicados los teoremas, se sustituyen las condiciones de frontera correspondientes.
Para eliminar la presencia de la concentracién microscépica de la ecuacion resultante,
se recurre a la descomposicién espacial de Gray (1975). Esta consiste en descomponer

linealmente a las cantidades microscdpicas en su promedio intrinseco y desviaciones de
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acuerdo con la ecuacion:

ca=(ca) +éa (6.7)

Al modelo resultante se le denomina modelo promedio no cerrado. En este modelo, las
integrales que contienen ahora a las variables de desviacion pueden entenderse fisicamente
como filtros de informacion de la microescala.

Como consecuencia de la separacion de longitudes caracteristicas que debe satisfacer la
region de promediado, se deduce que los campos de las desviaciones espaciales estdn

acotados de acuerdo a la siguiente ecuacién promedio:

@) =0 (6.8)

. Con el fin de conocer las variables de las desviaciones, es necesario plantear y resolver
las ecuaciones diferenciales y condiciones de frontera que las gobiernan. Para deducir
la ecuacioén diferencial, se resta el modelo no cerrado a la ecuacién gobernante de la
microescala. Mientras que las condiciones de frontera correspondientes, resultan del uso
de la descomposicién espacial de Gray (ecuacion (6.7)) en sus contrapartes microscopicas.
Tanto la ecuacion diferencial como las condiciones de frontera pueden ser simplificadas a
través de restricciones de escala y tiempo mediante andlisis de orden de magnitud.

. Dado que solo se desea resolver el problema de las desviaciones en una region representati-
va de la microescala, ésta puede ser visualizada como una celda unitaria con caracteristicas
periddicas. En estas celdas es razonable suponer que las desviaciones espaciales de la
concentracion son funciones periédicas?. La suposicion de periodicidad delimita el rango
de aplicacién del modelo deducido a zonas que no se vean afectadas por las condiciones
de frontera macroscdpicas del sistema.

. Se proponen las soluciones formales en términos de las fuentes del problema de las
desviaciones y a las funciones encargadas de mapear la influencia de cada fuente sobre
los campos de las desviaciones se denominan variables de cerradura. Las variables de
cerradura satisfacen un problema de valor a la frontera en la celda periddica, el cual

se conoce como problema de cerradura. En general se producen tantos problemas de
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cerradura como fuentes haya en el problema de las desviaciones.

8. Se sustituye la solucién formal del problema de las desviaciones en los filtros del modelo
no cerrado para obtener el modelo promedio cerrado o de medio efectivo. La ecuacién
resultante tendrd dependencia espacial y temporal de la concentracién promedio.

9. Finalmente, se simplifica, de ser pertinente, el modelo promedio cerrado y se definen los
coeficientes de medio efectivo asociados. Los valores de dichos coeficientes se pueden
predecir a partir de la solucién de los problemas de cerradura. Como primera aproximacion,
en este trabajo se predecirdn estos coeficientes a través de ecuaciones reportadas en la

literatura, y que se detallan m4s adelante.

“La misma suposicién no puede aplicarse a la concentracion puntual.

6.7 Simulacién numérica y andlisis paramétrico

Se recurre al software Comsol Multiphysics 5.5 para resolver numéricamente las ecuaciones al
nivel de escala de cada tanque. Comsol Multiphysics permite resolver el modelo planteado por el
método del elemento finito. Este es un método numérico que permite la aproximacién de soluciones
de ecuaciones diferenciales parciales en dominios discretos. La solucién numérica consiste en
dividir al continuo en un nimero finito de elementos con nodos como puntos de unién de cada
elemento con sus adyacentes, donde se resuelve una interpolacién con pardmetros desconocidos
para cada elemento (Jin, 2014), los cuales se deben determinar en una sucesion de iteraciones.

Para realizar las simulaciones numéricas del tanque aerobio, se dividi6 el andlisis en cada una
de las dos especies (A y B). Esto tiene lugar una vez que se ha llevado a cabo el promediado de
las ecuaciones de transporte de masa a escala microscépica. El primer paso consiste en convertir
a coordenadas esféricas a las ecuaciones que describen el transporte en la region-@, ya que es
conveniente visualizar a los fléculos como dominios esféricos para la simulacién. Para facilitar
el andlisis, y a partir de ecuaciones promedio para cada fase y regién, se obtienen ecuaciones en
términos de ndmeros y pardmetros adimensionales. Cabe agregar que el modelo a escala del tanque
aerobio se compone de ecuaciones dindmicas, de las cuales Unicamente las ecuaciones para los
fléculos dependen de la posicién. Estas ecuaciones se introducen en el software de simulacién y
los niimeros adimensionales de los que dependen las variables de respuesta se introducen como
pardmetros. En el Anexo A se presenta la descripcidn paso a paso de los programas utilizados

para la simulacién numérica. Posteriormente, se delimita la magnitud de los pardmetros incluidos
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en el modelo, para lo cual se recurre a la literatura. Una vez que se cuenta con intervalos dentro
de los cuales puede localizarse el valor de cada pardmetro, es conveniente realizar un andlisis de
tamafio del efecto. A partir de este andlisis es posible conocer el tamafio de la variacion generada
sobre la variable respuesta, debido a la variacién de los pardmetros (dentro de su intervalo de
validez anteriormente definido). Con estas herramientas se procede a identificar las magnitudes de
los pardmetros que dan lugar a los mejores resultados en términos de la variable respuesta o que
representa adecuadamente algiin fenémeno determinado a estudiar. Finalmente, se considera el
efecto que tiene, sobre la variable respuesta, el considerar una distribucién de tamafios de fldculos.

Para el tanque de membrana, el andlisis se enfoca tnicamente en la especie A. Una vez
concluido el escalamiento y promediado de las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa, los
modelos resultantes se introducen al software Comsol Multiphysics 5.5. El primer andlisis se enfoca
Unicamente en el transporte de cantidad de movimiento y se lleva a cabo de forma estacionaria. En
éste se estudia el efecto que los pardmetros y nimeros adimensionales tienen sobre la velocidad de
los fluidos involucrados. De esta forma, se pueden utilizar estos resultados para el andlisis de la
transferencia de masa de la especie A, el cual se lleva a cabo de manera dindmica tanto en la regién
liquida que se encuentra dentro del tanque, como en los casetes de ultrafiltracién. De forma similar
al tanque aerobio, se lleva a cabo la limitacion de la magnitud de los parametros incluidos en el
modelo, para lo cual se recurre de nueva cuenta a la literatura. Finalmente, se procede a identificar
las magnitudes de los pardmetros que producen mejores resultados, de acuerdo con la variable
respuesta; con estas condiciones se evalia el modelo 3D del tanque de membrana y se analizan los
resultados obtenidos.

Los procesos de transferencia de masa en ambos tanques estdn acoplados, por lo que la
concentracion de la especie A a la salida del tanque aerobio y a la entrada del tanque de membrana
deben coincidir. Es por esto que el resultado correspondiente a las condiciones de operacién mds
favorables para el primer tanque serd el que se utilice como punto de partida en el tanque de

membrana.
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Preliminares

El objetivo de este capitulo es deducir modelos de transporte de masa (total y por especies) al
nivel de escala del tanque aerobio. Para ello, se suavizan en el espacio las ecuaciones gobernantes
en cada fase y region del sistema con el fin de eliminar su dependencia espacial y conservar
unicamente la dependencia temporal. Lo anterior no se aplica en los fléculos, ya que en éstos se
conserva la dependencia espacial. Sin embargo, el modelo de transporte en esta regiéon no se deduce
aqui ya que estd disponible en la literatura, como se explica més adelante. Para cumplir con el
objetivo del capitulo, éste se organiza como sigue: En la seccién 7.1 se realiza el promediado de
las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa total en las diferentes fases y regiones. En la
seccion 7.2 se definen las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa de la especie A, asi como
las condiciones de frontera aplicables para cada dominio. Esto permite llevar a cabo el promediado
y escalamiento de dichas ecuaciones en la seccién 7.3. Una secuencia similar se sigue para el caso
de la especie B, definiéndose las ecuaciones gobernantes del transporte de masa de la especie en
la seccion 7.4 y el promediado de estas ecuaciones en la seccion 7.5. Finalmente, en la seccién
7.6 se retoman todas las ecuaciones requeridas para modelar el transporte de masa de las especies
Ay B en el tanque aerobio. Ademas, se lleva a cabo la transformacion de las ecuaciones para los

fléculos a coordenadas esféricas y se realiza la adimensionalizacién de los modelos finales de todas
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las fases y regiones. Estos resultados sirven como base para las simulaciones numéricas y anélisis

paramétrico que se reporta en el capitulo 9.

Promediado de las ecuaciones de transporte de masa total
Region-n

La ecuacién de continuidad que rige el transporte de masa en esta region es:

d
%JFV'(PnVn):O 7.1y

donde py, representa a la densidad y vy la velocidad, ambas de la region-7. El primer término de la
ecuacion anterior representa la acumulacion, mientras que el segundo hace referencia al transporte
de masa de 1.

Para llevar a cabo el proceso de promediado y escalamiento de esta ecuacion, se comienza por
definir una region arbitraria 73 (de volumen V) que representa el dominio ocupado por la region-n
en el tanque y es, en general, funcidn del tiempo. A continuacidn, se integra la ecuacion (7.1) en
¥y, para obtener la siguiente expresion:

/apndV+/V-(pnvn)dV:O (71.2)

ot
I I

Aplicando los teoremas general del transporte (ecuacion 6.1) y de la divergencia (ecuacién
6.5.2) a la ecuacion anterior es posible intercambiar derivadas parciales temporales por derivadas
totales en el primer término, y también transformar la integral de volumen del segundo término por

una integral de superficie, dando como resultado:
d
T oy

donde .27; se define como la superficie de 7 y wy, describe la velocidad de 7,.
Bajo la suposicion de flujo incompresible puede considerarse a la densidad como una constante,

por lo que al dividir ambos lados de la ecuacion anterior entre Py, se obtiene la siguiente ecuacion
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integro-diferencial:

dv,
d—t”+/nn-(vn—wn)dA=o (7.4)
an

Para proseguir el andlisis, es conveniente expresar que la superficie <7, puede descomponerse

de la siguiente forma:

JZ{T] = 'Q{entrada + %alida + %ifusor + %paredes + JZ{superior + Jyﬂéculos + JZ{burbujas + %oms oleosas
(7.5)

En la ecuacion anterior se consideraron todas las superficies con las que la regién-n entra en
contacto dentro del tanque aerobio: superficie de entrada al tanque aerobio %7444, Superficie de
salida del tanque aerobio %44, superficie de contacto con el difusor de aire .7;; 0, las paredes
del tanque aerobio 7)ureqes, 12 superficie del liquido en el tanque .7, perior» 1a superficie en contacto
con los fléculos “scuios, 1a superficie en contacto con las burbujas .74y a5 y 1a superficie con las
gotas 0leosas s oleosas-

Debido a que cada superficie tiene caracteristicas diferentes, incluyendo movimiento o inmo-
vilidad de la misma, es importante definir los valores para la velocidad que lleva la regiéon-n y la
frontera con cada uno de los componentes antes desglosados (Tabla 7.1). Los valores de vy y wp

en cada una de las superficies antes descritas son:
Tabla 7.1. Velocidades del fluido y de la frontera de la regidon-n en cada una de sus superficies.

‘ %ntmdu %al ida %i fusor fQ{paredes %uperior %éculos %urbu jas %otas oleosas

A\ ‘ Vne Vns 0 0 Vnsup Vno Viny Vna

W‘n ‘ 0 0 0 0 Vnsup Vr'a) Vn'y an

Puede observarse que la superficie de la regién-n con la entrada y la salida del tanque no
presentan movimiento por ser estos componentes inmoviles; es por esto que la velocidad de la
interfase corresponde a un vector nulo. Para el caso de la superficie con el difusor, el enfoque del
andlisis es a la zona del mismo que estd en contacto con la regidn, en esa seccion de los difusores
tanto la regién-n como la frontera se encuentran en reposo. Una situacién similar ocurre en la
superficie con las paredes del tanque. En las superficies de la regién-7] con la atmésfera, con la

region-, con la fase-y y con la fase-A, la velocidad de la frontera se considera la misma que la de
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la regién-1. De acuerdo con lo anterior, la versién macroscdpica de la ecuacién de continuidad estd

dada por:

dv,
n
7""/“716“’116 dA—i—/nns-vnS dA=0 (7.6)
e s
Como puede notarse, solamente permanecen los términos de las superficies de entrada y salida
del tanque. Ahora, considerando que Ny, - Ve = —Vpe Y Ny - Vg = Vpy, la ecuacion anterior queda
de la siguiente forma:

Modelo 7.1.1 — Modelo macroscoépico para el transporte de masa total en la regién-1.

dv, . )
T: = Qen - an (7.7)

donde Qen y an representan el flujo volumétrico de entrada de la regidn liquida a través de la
alimentacién y de la salida del tanque aerobio, respectivamente. Estos flujos volumétricos se

definen como:

Qen = / Vne dA; Qg = / Vs dA (7.8)
e s
La ecuacién (7.7) representa el modelo macroscépico para el transporte de masa total en la
regién-1), la cual define el cambio en volumen que experimenta la region a través del tiempo, en
funcion de los flujos volumétricos de entrada y salida del tanque aerobio, y serd de utilidad en los

desarrollos posteriores.

7.1.2 Regidn-y
La ecuacidén de continuidad en la fase gaseosa es:
Ipy

I +V-(pyvy) =0 (7.9

donde el significado fisico de py y vy es similar a los reportados arriba para la region-7. Llevando a

cabo un proceso de integracién anédlogo, seguido del uso de los teoremas general del transporte y
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de la divergencia, se deduce la siguiente expresion bajo condiciones de flujo incompresible

av,

Z+/ny-(vy—wy) dA =0 (7.10)

Ay

La superficie del fluido (.27) presente en el segundo término de la ecuacién anterior puede

descomponerse de la siguiente forma:
%y = %ifusor + %paredes + JZ{superior + JZfﬂo’culos + vQ{gotas oleosas 1 'Q{lt’quido (7 1 l)

Los valores de vy y wy en cada una de estas superficies estdn dados en la Tabla 7.2.
Tabla 7.2. Velocidades del fluido y de la frontera de la fase-y en cada una de sus superficies.

‘ vQ{difusar %aredes JZ{superior er{ﬂo’culos %otas oleosas fQ{lt’quido

Vi | Vu 0 Vysup Vyo M7 Vm

Wy ‘ 0 0 Wysup Vyo Vya Vm

De acuerdo a lo anterior, se supone que las burbujas de aire no salen del tanque por la conexién
con el tanque de membrana, inicamente por la superficie del liquido en el tanque aerobio. Bajo
estas condiciones y suponiendo que la velocidad de la interfase es despreciable con respecto a la

velocidad de las burbujas, la version macroscépica de la ecuacién de continuidad es:

dav.
csz + [ nyg- vy dA+ / Ny Vysup AA =0 (7.12)
Ay Hysup
Considerando las identidades: nyg - Vyg = —Vyg Y Dygp * Vysup = Vysups €8 posible reescribir la

ecuacioén (7.12) como sigue:

Modelo 7.1.2 — Modelo macroscépico de transporte de masa total en la fase-y.

dav, . X
7;/ = QdY - qup'}/ (713)

donde Qdy Y Osu py representan los flujos volumétricos de entrada de la fase gas por el dispersor y

de salida por la superficie del liquido en el tanque, respectivamente. Estos flujos estan definidos
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como:

Qd]/: /Vyd dA; qupy: / Vysup dA (7.14)

LQ{"M dysup
La ecuacién (7.13) corresponde a la ecuacion macroscépica de transporte de masa total para la
fase-7y. Con esta ecuacion se concluye esta seccion y a continuacion se llevara a cabo el escalamiento

de las ecuaciones que gobiernan el transporte de las especies quimicas.

Ecuaciones que gobiernan el transporte de masa para la especie A

En la regién-n no ocurren reacciones quimicas de la especie A y el transporte se da tanto
por difusién como por conveccién en estado no estacionario. Bajo estas condiciones, la ecuacién

gobernante del transporte de esta especie al nivel de escala microscopico es la siguiente:

aCAn
ot

+V - (canvan) =0, enlaregion-n (7.15)

donde cap es la concentracién molar de especie A en la region-1 y V4, es la velocidad de la especie
A en la regién-n). El primer término representa a la acumulacién de la especie A con respecto al
tiempo, mientras que el segundo denota al transporte convectivo y difusivo de la especie A.

La descripcién del transporte de masa en la regién-® requiere contar con una ecuacién que
involucre a las multiples fases a nivel de escala de fléculo y a un término de reaccion que represente
a la oxidacién (consumo) de la especie A. Para describir el transporte de masa en esta regién
se modifica la ecuacién propuesta por de los Santos-Sanchez y col. (2016). El modelo original
considera tres poblaciones celulares (proliferantes, quiescentes y necréticas); sin embargo, para
adaptarlo al sistema bajo estudio se consideran sélo dos, las cuales corresponden en este trabajo a
células que consumen a la especie A (regién-P,) y células que, por diversas razones, no la consumen
(regién-Ny). La cinética de reaccion propuesta es de tipo Michaelis-Menten, la cual es no lineal y
no considera la inhibicién por sustrato. De esta forma, se presenta el modelo de medio efectivo que

describe el transporte de masa en la region-:

aCAw

-1 i 2 CAwj
(EPA,-KAJ- +£ej> o DajVicanj — €p, jMAP, j

————— enlaregién-wj (7.16
Crs + O g J (1.16)
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para j tamafios de fléculo (j=1....,N f). Para el primer término, €p, ; es la fraccién volumétrica de la
region Py en el j-ésimo tamafio de la region-, Ky ; es la constante de equilibrio termodindmico que
relaciona a la concentracién de la especie A entre la regién extracelular (regidn-e) y la regién P4 para
el tamafio j de la region-@ y €,; es la fraccion volumétrica de la region extracelular en el tamafio
J de la region-@. En el primer término del lado derecho, D4 ; se define como el coeficiente de
difusividad efectiva de la especie A asociado al modelo de equilibrio al considerar que el transporte
de masa a escala celular es isétropo. Este coeficiente se puede predecir a partir de la solucién del
problema de cerradura asociado (de los Santos-Sanchez y col., 2016), por lo tanto, se considera
conocido a este nivel de escala. Finalmente, en cuanto al segundo término del lado derecho, Lap, ;
es la tasa maxima de consumo de la especie A en la region-F4 en su j-ésimo tamafio, y ¢tp, es la
constante media de saturacién de la especie A.

La ecuacién (7.16), en su primer término del lado izquierdo, describe la acumulacién de especie
A en funcién del tiempo, su primer término del lado derecho expresa el transporte de masa por
difusién efectiva de la especie dentro de la regién-@, mientras que el segundo término del lado
derecho representa el consumo (oxidacion) de la especie A dentro de la regién P4. Esta ecuacién
se dedujo por medio de promedio volumétrico, y ya no distingue entre cada componente de la
region-@.

Para cerrar esta seccion, vale la pena comentar que, debido a que la fase-A (fase oleosa) contiene
G&A con distinta estructura quimica con respecto a la que se transporta en las regiones 1 y ®,
no es necesario considerarla para el modelo. La informacién proporcionada en esta seccion es
suficiente para llevar a cabo el proceso de promediado de las ecuaciones de transporte de la especie
A, el cual se presenta a continuacidn tnicamente en la region-1.

En la frontera entre la region-1 y la fase-A se da una reaccién de generacién de la especie A,
debido a la reaccién de hidr6lisis de las G&A. Despreciando las contribuciones de la acumulacién
y transporte superficiales y tomando en cuenta que los fléculos no sufren cambios en su superficie,

la ecuacién que describe el transporte en la frontera puede ser escrita como:

Ny - can(Van — Wnai) = —kppcy, enlafrontera nii (7.17)

para i tamafios de gota (i = 1,...,Ng), y donde ny;, es el vector unitario dirigido de la regién-n a

la fase-A y wpy; es velocidad de la frontera entre la region-1 y la fase-A en su i-ésimo tamafio.
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Ademds, k), es la constante de reaccion (de hidrélisis) en la frontera entre la regién-1 y la gota de
tamafio i de la fase-A y ¢, corresponde a la concentracién molar de la frontera entre la regién-@ y
la fase-A.

Una vez disuelta en la regién-1, la especie A es transportada hasta los fléculos (region-m).
Es importante mencionar que se desprecian las reacciones en la frontera entre ambas regiones
con respecto a la reaccion dentro de los fléculos. Ademads, despreciando las contribuciones de la
acumulacién y transporte superficiales, respecto al flux perpendicular a la inter-region, y tomando
en cuenta que los fléculos no sufren cambios en su superficie, se obtiene la siguiente condicién de

continuidad del flux entre la regién-1n y la region-w:

Ny - Can(Van — Wnoj) = Mo Canj(VAwj — Wnoj), enlainter-region nw; (7.18)

donde ny es el vector unitario dirigido de la region-7 a la region-@ y wyq; representa a velocidad
de la frontera entre la regién-7 y la region-m en su j-€ésimo tamafio. Mientras que c4; se refiere a
la concentracion molar de la especie A en la region-@ y v ; expresa la velocidad de la especie A
en la regién-@, ambas en su j-ésimo tamaiio.

También, dado que existen resistencias a la transferencia de masa en esta misma frontera, se

tiene la siguiente condicion, cuya forma asemeja a la ley de enfriamiento de Newton:

Ny - Can(Van — Wnaej) = kXJC'O(CAn —Cawj), enlainter-region nw;j (7.19)

donde k"% es el coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre las regiones
Aj

nyo.

Finalmente, es necesario escribir una condicién de frontera entre la regién-n y la fase-y. Se

sabe que no existe transporte de la especie A de la regién-n a la fase-7, por lo tanto:

Nyy - Can(Van —Wny) =0, enlafrontera ny (7.20)

donde la velocidad de la frontera entre la region-1 y la fase-y se expresa como wyy.
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Promediado y escalamienfo de las ecuaciones de fransporfe de masa de

la especie A en la regién-n

Para comenzar con el proceso de promediado, se integra la ecuacién (7.15) en 7, a fin de

obtener:
0
K K

Aplicando los teoremas de la divergencia y general del transporte, la ecuacidén anterior toma la

siguiente forma:

d
T I

donde el primer término del lado izquierdo se puede expresar como:

d dc]] dVy dell : .
E/CA,, dV:Vnd—tAnLcX?:Vnd—;‘Jrcg(Qen—Qm) (7.23)
"yn

aqui, CZ representa el promedio intrinseco de la concentracién de la especie A en la region-n y estd

definido como:

el = Vln / can dV (7.24)
T
En la dltima igualdad de la ecuacién (7.23) se sustituyo el resultado de la versién macroscdpica
de la ecuacién de continuidad para esta region, dado por la ecuacién (7.7).
Ahora, y de la misma forma que con la ecuacién de continuidad, es oportuno considerar la
descomposicién de las superficies de contacto de la region-1 (Tabla 7.3) para trabajar el término de
transporte interfacial para la especie A de la ecuacién (7.22).

Tabla 7.3. Velocidad de la especie A en las superficies de la regién-1.

‘ 'Q{entrada 'Q{sal ida %i fusor %aredes %‘uperior 'Qfﬂficulos %urbu jas %oms oleosas

VYan ‘ Vne Vns 0 0 Vasup VAne Vany Vani
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En la descomposicion anterior se supone que en las superficies de entrada y salida (por la
conexion con el tanque de membrana), la velocidad de la especie A es predominantemente la
velocidad convectiva, es decir, la velocidad del fluido en la regién-7. Para la superficie del liquido
en el tanque se supone que no hay intercambio de la especie A con la atmésfera y que el movimiento
de la especie en esta zona serd por lo tanto el mismo que para la region-1). Se supone que, por el
uso de antiespumantes durante la operacién del MBR, la especie A que pueda estar en la espuma es
despreciable con respecto a la especie A disuelta en la regién-n). Ademas, se supone que la especie
A no se adhiere a las paredes y no forma una pelicula en la superficie del liquido en el tanque. Bajo

estas condiciones, la ecuacién (7.22) toma la siguiente forma:

dc' ) .
VT] 7;4 + Cg (Qen - an) + / Npe - CAnVne dA + / Ny - Can Vs dA
De s

+/“nw'CAn(VAnw—an) dA+/nn7‘CAn(VAnY—WnY) dA

r%na) -‘7717}'
+ / Ny) - CAn (VATM, - Wn?L) dA=0 (7.25)
D,

Para continuar con este analisis, se lleva a cabo la sustitucion de las condiciones de frontera
para la especie A en los filtros interfaciales correspondientes. Asi también, se adopta una serie de
suposiciones que permitan simplificar el modelo resultante.

Bajo condiciones de mezclado perfecto, es razonable aproximar a la concentracion en la frontera
N @ por su valor promedio. Ademds, aplicando las condiciones de frontera, dadas por las ecuaciones

(7.19), (7.20) y (7.17), la ecuacién (7.25) puede ser reescrita como sigue:

de 71
Vn d +CA(Qen an +/nng CAnVng dA+/nng CAT]VT'S dA
Q{n” Q{nv
] =Nf
Z i Ano;(c] — canj) —kincidys =0 (7.26)

donde k. y ¢ Ay se suponen constantes, ademads de que Ay, = Zﬁzllvg Appi-
A consecuencia de la suposicidon de mezclado perfecto, la concentracién a la salida del tanque

serd igual a la concentracién promedio dentro del mismo. De esta forma, la expresién anterior se
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reduce a:

dcl] . i{f
vnd—;‘+c2Qen+/nne.cAnv,,e dA+ Y ki Anoj(c] —cans) —kancadnga =0 (7.27)
e =1

Finalmente, suponiendo que la concentracién de la especie A a la entrada del tanque aerobio

(cane) es constante, la ecuacion anterior puede escribirse como:

Modelo 7.3.1 — Modelo macroscépico de transporte de masa de la especie A en la

region-n.
. . ne
dej 0 I An o Ky C2 A
A en AjINaoj AnCAAnA
d Y (cane — Cg) - Z T(CZ —Cawj)+ v (7.28)
\,t./ n j=1 n n
. N—— ———
Acumulacion Flujo neto de entrada Tietcambio conlos Aoculon Reaccién

En este modelo macroscopico, la acumulacion de especie A en la region-n1 depende de tres
términos principales. El primero es la cantidad de especie que entra al tanque menos aquella
que sale, de acuerdo con el primer término del lado derecho de la ecuacién anterior. El segundo
factor que repercute en la acumulacion es la cantidad de especie A que es transportada hacia los
fléculos (término de intercambio), a mayor especie transportada, menor serd la tasa de acumulacién.
Finalmente, el término de reaccidn (hidrélisis) funge como fuente de especie A para el modelo.
Como puede notarse, para resolver el modelo es necesario acoplarlo con la ecuacién (7.16) que
describe el transporte en la regién-@, asi como con la ecuacién (7.7) que expresa el cambio en los
flujos volumétricos de la regién-n en funcidn del tiempo. La solucién numérica de este modelo se
aborda en el capitulo 9. Por el momento la atencion se centra en la definicién de las ecuaciones de

transporte de masa a nivel microscépico de la especie B, y su respectivo escalamiento.

Ecuaciones que gobiernan el transporte de masa para la especie B

Dado que no tienen lugar reacciones quimicas en la fase-¥, la ecuacién de continuidad que

gobierna la transferencia de masa de la especie B en esta fase toma la siguiente forma:

ot

+V . (cpyvpy) =0, enlafasey (7.29)

donde cpy se define como la concentracién molar de la especie B en la fase-y y vpy es la velocidad
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de la especie B en esta misma fase.
La ecuacién para el transporte de masa a escala microscépica en la region-n es idéntica a

aquella descrita para la fase-y y puede expresarse como:

(96‘311
ot

+V .- (cayvey) =0, enlaregion-n (7.30)

Para describir el transporte de oxigeno en los fléculos (regién-®), se modifica la ecuacién
propuesta por de los Santos-Sanchez y col. (2016), adoptando las mismas suposiciones descritas
para la especie A, donde es importante recordar que existen dos tipos de células, aquellas que
consumen a la especie B (region-Pp) y aquellas que no la consumen (regién-Ng). Con lo anterior, el

modelo que describe el transporte de masa en la region-@ es el siguiente:

aCBwj

~1 2 CBoj
(EPBjKBj + 8ej> “or DpiV=cpaj — €pyjMap,j -

, enlaregion-wj (7.31)
Bwj 1 Op, £ /

donde el significado fisico de los términos y coeficientes involucrados en esta ecuacidén son
equivalentes a los de la ecuacion (7.16) en la regién-o para la especie A.

En la frontera entre la fase-y y la region-n es razonable despreciar las contribuciones de la
acumulacioén y transporte superficiales con respecto al transporte perpendicular, y tomando en cuenta

que las burbujas de aire no sufren cambios en su superficie, se tiene la siguiente expresion:

Ny - cy(VBy — Wyn) = Nyy - cgn(Van —Wyp), enlafrontera yn (7.32)

donde ny, denota al vector normal que va de la fase-y a la region-1n, wy, es la velocidad de la
frontera entre la region-1 y la fase-y y cgy se define como la concentracion de la especie B en la
regién-n.

Ademds, dado que existen resistencias a la transferencia de masa entre la regién-n y la fase-7,

se tiene la siguiente condicién de frontera:

Ny - cgy(Vpy — Wyn) = k" (cgy—cpy), enlafrontera yn (7.33)

donde k" es el coeficiente interfacial de transferencia de masa entre la fase-y y la region-n.
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Asi también, dado que no hay transporte de oxigeno en las fronteras con la fase-A y regién-o,

se tienen las siguientes condiciones de frontera:

ny; -cgy(vpy— Wy, ) =0, enla frontera y4 (7.34)

Ny - Cy(VBy — Wye;) =0, enla frontera yo (7.35)

donde ny; y ny, son los vectores que van de la fase-y a la fase-A y de la fase-y a la regién-o,
respectivamente. Ademds de que wy; es la velocidad de la interfase Yy — 4, y Wy ; la velocidad de
la frontera entre la fase-y y el j-ésimo tamafio de la regién-®.

Se supone que la regién-@ no sufre cambios en su superficie, ademads, se desprecian las contri-
buciones de la acumulacién y transporte superficiales entre la regién-1 y la regién-®. Considerando

lo anterior, se define la siguiente condicién de continuidad del flux:

N0 - By (VBn — Wnoj) = Mo - CBoj(VBwj — Wnwj), en lainter-regién nw; (7.36)

donde j=1,...,Nf.
En la frontera entre la regién-7n y region-o existen ademads resistencias a la transferencia de

masa, por lo tanto se tiene la siguiente condicion de frontera:

Ny By (VBn — Wnaej) = kgj(."(cBn —CBwj), enlainter-regiéon nwj (7.37)

donde kg;o se define como el coeficiente interfacial de transferencia de masa entre la region-n y la
region-o.
Finalmente, y debido a que no existe transporte de la especie B entre la regién-1 y la fase-A, se

define la siguiente condicién en la frontera:

N,y - cgy(Ven —Wpna) =0, enlafrontera nA (7.38)
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Promediado y escalamiento de las ecuaciones de transporte de masa de

la especie B

A diferencia del promediado para la transferencia de masa de la especie A, en esta seccidén
se requiere procesar las ecuaciones de transporte de la especie B tanto en la fase-y como en la

regién-1. A continuacion se llevan a cabo estos desarrollos.

Fase-y

Integrando la ecuacién (7.29) en ¥y se tiene la siguiente expresion:

9
/ %dV + / V- (cayvay) dV =0 (7.39)
7 7

O bien, tras la aplicacién de los teoremas de la divergencia y general del transporte:

d
% %

donde el primer término del lado izquierdo de la ecuacién anterior se puede expresar como:

d dch dVy dch : :
o / cpydV = vyd—f + cgﬁ =Vy—2 + 2 (Ouy — Osupy) (7.41)

dt
Yy

en la cual se ha sustituido el resultado de la versién macroscépica de la ecuacion de conservacién
de masa total en la fase-y (ver ecuacion (7.13)) asi como la definicion del promedio intrinseco de
la concentracién de la especie B en la fase-y. Aqui, cg expresa la concentracién promedio de la
especie B en la fase-7.

Se considera ahora la siguiente descomposicion (Tabla 7.4) para trabajar el término del trans-
porte interfacial de la ecuacién (7.40):

Tabla 7.4. Velocidad de la especie B en las superficies de la fase-7y.

‘ %U”usor %ared es Jysu perior %o’culos %oms oleosas v(yl[quido

VBy ‘ Vyd 0 Vysup VByw VByA VByn

De acuerdo con lo anterior, se supone que a la entrada de la fase-y (por el difusor) y a su salida
(por la superficie del liquido en el tanque), la velocidad de la especie B es predominantemente la

velocidad convectiva, es decir, la velocidad de la fase-y. Ademds, despreciando la velocidad con la
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que se desplaza la interfase en la superficie del liquido con respecto a la velocidad de la especie B,

la ecuacidn (7.41) toma la siguiente forma:

de? . .
Vny + ng(QdV = Quupy) + / Ny - CpyaVya dA + / Nysup - CBysupVysup dA

dt
M}’d k2 Ysup

Ty A,
o7

Aplicando las condiciones de frontera dadas en las ecuaciones (7.34) y (7.33). Ademds, supo-
niendo condiciones de mezclado perfecto (Cristévao y col., 2015; Sanchez y col., 2018; Huang
y col., 2020) tanto en la fase-y como en la regién-1, las concentraciones de la especie B en la
frontera pueden ser aproximadas por las concentraciones promedio. Considerando lo anterior, y
que la concentracion de la especie B es constante a la entrada por el difusor, se obtiene la siguiente

expresion:

Y

dc . . .
Vyd—f + cp(Qay — Osupy) — cyaQay+ / Nysup - CBysupVysup A+ KAy (ch —cj) =0

J‘{yxu P

(7.43)

Finalmente, y debido a la suposicion de mezcla perfecta, se supone que la concentraciéon de la
especie B en la superficie de salida del tanque es igual a la concentracién promedio, por lo tanto la
ecuacion anterior toma la siguiente forma:

Modelo 7.5.1 — Modelo macroscépico de transporte de masa de la especie B en la

fase-y.
dct, Ou kA
s Qay % m .y
I e LN (5 1) e
dt vy Vy
Acumulaci6n Flujo et da et Intercambio

Este modelo macroscopico indica que la acumulacién de la especie B en la fase-y se incrementa
debido al suministro de aire por el difusor, pero se verd reducida por la salida del gas a través de la

superficie del tanque, y por el transporte de la especie B hacia la regién-1).
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7.5.2 Regidén-n
A continuacién se lleva a cabo el promediado de la ecuacién que describe el transporte de masa

de la especie B en la regién-1. Para ello, se integra la ecuacién (7.30) en 7}, para obtener:

aCB

/7” av +/V- (canVan) dV =0 (7.45)
iz iz

Aplicando los teoremas de la divergencia y general del transporte, se obtiene:

d
A oy

donde el primer término del lado izquierdo de la ecuacién anterior se puede expresar, una vez

sustituido el resultado de la versién macroscépica de la ecuacién de continuidad, como:

d dej) dvi de}) : .
VU
Asi como en los desarrollos anteriores, aqui es oportuno considerar la descomposicién para
trabajar el término de transporte interfacial (Tabla 7.5).

Tabla 7.5. Velocidad de la especie B en las superficies de la regién-n.

‘ v(Z{sal ida v(Z{d ifusor 7, paredes v(Z{superior v(Z{ﬂo’culos %urbu jas %otas oleosas

VBn ‘ Vns 0 0 Vnsup VBno VBny VBnA

Note que en los datos anteriores no se considera una contribucién de entrada ya que la corriente
de la regién-n que ingresa al sistema no contiene a la especie B. Esto se debe a que en el tanque
de recepcidn no se suministra aire y que durante su estadia ahi se consume todo el oxigeno que
pudiese tener el agua residual antes de su llegada al tanque aerobio. Se supone también que en
la superficie de salida (por la conexidn con el tanque de membrana), la velocidad de la especie
B es predominantemente la velocidad convectiva, es decir, la velocidad de fluido en la regién-7).
Ademads, no hay intercambio de masa entre la region liquida y el exterior del tanque (atmésfera).

Bajo estas condiciones, la ecuacion (7.46) toma la siguiente forma:
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dc)) . .
Vi ch + 3 (Qen — Osn) + / Ny - Cay Vs dA + / o - Coy (VBnw — Wno) dA
s Dna
oy na

Aplicando las condiciones de frontera dadas por las ecuaciones (7.33), (7.37), (7.38), y bajo
la suposicién de mezcla perfecta, donde la concentracién a la salida del tanque es igual a la
concentraciéon promedio dentro del mismo, la ecuacidn anterior puede ser escrita como:

Modelo 7.5.2 — Modelo macroscépico de transporte de masa de la especie B en la

region-n.
dep 0 I kg Anaj KTA
B __ Zan Yy B ches)— ——— (el —ch) (7.49)
dt Vr, i—1 VT] VT)
~~—~ J=

[\

Acumulacién

—~
Flujo de salida Intercambio con la fase-y

s
Intercambio con la regién-®

Este modelo macroscépico debe ser acoplado con la ecuacién (7.44), dado para la fase-y; asi
como con la ecuacion (7.31) que describe el transporte de la especie B dentro de la regién-@. Asi
también se necesita conocer el cambio en los flujos volumétricos de la regién-n y 7y para resolver
este conjunto de ecuaciones. Estos flujos pueden conocerse a partir de las ecuaciones (7.7) y (7.13),
respectivamente.

Los modelo deducidos en este capitulo tienen la ventaja, sobre modelos postulados, de per-
mitir la identificacién de las suposiciones y restricciones de escala utilizadas. Esto hace posible,
dadas diferentes condiciones en el tanque, redefinir las suposiciones y obtener un nuevo modelo

facilmente.

Resumen de modelos macroscopicos

Especie A

Para la especie A se cuenta con dos ecuaciones, una para la regién liquida en el tanque (region-
M) y otra para describir el transporte en los fléculos (regién-w), ademas de una condicién de
frontera entre la regién-n y la regién-w donde se aplica la ley de Fick. También, se considera que

en esta region existe simetria de la concentracién de la especie A con respecto a la posicion, que las
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concentraciones iniciales, asf como el valor de ¢, , son conocidas (c;=1.46g L~!) (Liu y col., 2003,
2004b; Kurian y col., 2005; Acharya y col., 2006c,b; Nakhla y col., 2006). En resumen, el problema

de valor inicial y a la frontera resultante del escalamiento para la especie A es el siguiente:

¢ I )P Anw; kpnCrA

A Qen (cane —ch) — Z A]717@](c1\’ —CAwj) + M, en laregion-n (7.50a)

dt Vi = Vi Vi

j=

ep K14 ,) 209 _py e e i AT laregién-mj  (7.50b
Paj By j ej % 4j Y CAwj PAJHAPA,Cij+aP , enlaregion-wj (7. )

A
—Nye-DajVepnj = kg;" (can —cawj), enlainter-region-n,; (7.50c)
Ngy - Veap; =0, en el centroide de la region-m (7.50d)
Cuando ¢t = 0, CX = CEO, CAnj = CAm ;0 (7.506)

Asf también se tiene una ecuacién para representar el cambio en volumen de la regién-n:

vy .
T = Qi — Oun (7.51)

Este modelo proporciona informacién acerca de los cambios espacio-temporales de la concentra-
cién de AGCL en los fléculos (region-®). Ademas, las ecuaciones permiten evaluar los cambios
temporales de la concentracién de AGCL en la regién liquida (region-n).

Debido a la necesidad de describir el transporte de la especie A en funcién de la posicién
dentro de los fldculos, es conveniente considerarlos como regiones esféricas que presentan simetrias
angulares y azimutales. De esta forma, la ecuacién que describe el transporte de masa en la region-

@, asi como la condicién de frontera y de simetria de esta regién pueden escribirse como sigue:

dcaw; Da; 0 dCawj CAwj

—1 Ao A 2VCA® Aw ‘2 .
<8ijKAj +8ej> 7’ = 715 (r 5. J) —gijyAijm, en laregion-@;j (7.52a)

dCawi
Enr=R;, Dy; aA;Dj :kl;';)(CAn — CAwj) (7.52b)
dean:
Enr=0, Z94% _ (7.52¢)
or

donde r es la coordenada radial y R; representa el radio de cada tamafio de floculo. En adelante, R ¢
denota el radio del tamafio de fléculo més grande.

Como puede notarse en las ecuaciones anteriores, el problema dimensional requiere de varios
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pardmetros para poder resolverse. De hecho, para llevar a cabo la validacién del modelo es necesario
conocer cada uno de estos parametros dimensionales, sin embargo esto no se encuentra dentro
del alcance de esta tesis. Entonces, para resolver estos problemas es conveniente reformular las

ecuaciones que describen el transporte de masa de la especie A en términos de las variables

adimensionales:
2 n
Dy R; r A Rf % c
Di=—" Rr=max(R)),Ri =L r'=— ti=",tp,==1,cl"=4
Jj)s ) s A y tDy sy Cp )
‘@AB J Rf Rf Ip, -@Aﬁ Ccy
o CAne .o Choj . OR . Hanglp, o Vn o - Oentp,
Ane ) ) “Awj c ) PPy c ) APy ¢ > “n y o =en v
Q* _ QSTIIDA at ., = ATIARf * _ ATI“)JRf (7 53)
sn T v nA — Vv Aanwj = % .

donde * denota la adimensionalidad del nimero. D} es la relacién entre el coeficiente de difusi-
vidad efectiva y el coeficiente de difusividad molecular, ambos para la especie A. t; es el tiempo
adimensional para la especie A 'y tpa es el tiempo caracteristico de la difusion para la especie A. &,
se define como la fraccién volumétrica de la regién-n, afl 5 es el drea interfacial entre la region-n y
la fase-A, afm o; ¢l drea interfacial entre las regiones 1) y @ (en su j-€simo tamafio).

Las explicaciones del flujo volumétrico adimensional y del drea interfacial de transferencia de

masa pueden ser profundizadas, de acuerdo con su significado fisico de la siguiente forma:

Definicién 7.6.1 — Flujo volumétrico adimensional. Es el inverso del tiempo de difusién de
la especie en el tanque, con lo cual entre mayor sea su magnitud, més rpido serd el transito de
la especie a través del volumen del tanque. Por el lado contrario, magnitudes menores indican
un largo tiempo de proceso, lo cual es ideal para este tipo de tratamientos de aguas residuales.
Al dividir el flujo volumétrico entre el volumen del reactor, se obtiene el inverso del tiempo de

retencién de la especie en el tanque.

Definicién 7.6.2 — Area interfacial adimensional de transferencia de masa. Es un indi-
cador de la cantidad de fléculos o gotas oleosas que estardn presentes en el tanque, dependiendo
de si se habla del 4rea interfacial de uno u otro dominio, ya que relaciona la suma de todas su

dreas superficiales con el volumen total del reactor.

Ademds, se utilizan las siguientes definiciones de nimeros adimensionales, incluyendo el

significado fisico que poseen.
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Definicion 7.6.3 — NUumero de Biot para transferencia de masa. Relaciona la tasa de
transferencia de masa por conveccién con respecto a la transferencia de masa por difusién
en una frontera. Se puede interpretar como la razén entre las resistencias internas respecto a
las resistencias externas a la transferencia de masa. A valores de Biot pequefios (< 1) cobra
importancia el término difusivo, esto se interpreta como que el gradiente de concentracion estara
poco marcado. Mientras que para un Biot mayor a uno las resistencias generardn que el gradiente

sea mayor ente las dos zonas bajo estudio.

(7.54)

donde Bi, j representa el niimero de Biot para la especie A entre las regiones 1) y @ en su j-€simo
tamafo

Definicion 7.6.4 — Médulo de Thiele. Relaciona la tasa de reaccién con la tasa de difusion.
Este es iitil para determinar la eficacia de la reaccién de hidrélisis de G&A. A valores por arriba
de uno la reaccion es rdpida mientras que la difusion es lenta y limita la tasa general de hidrélisis.
Por el lado contrario, valores por debajo de uno del médulo de Thiele representan una reaccién

hidrolitica lenta con difusion répida.

kynR
2 Antif

(7.55)
(PM] -@A[S

donde (])/% , fepresenta el médulo de Thiele en la frontera entre la fase-A y la regién-n.

La practicidad del uso de nimeros y pardmetros adimensionales radica en la facil interpretacion
que poseen varios de ellos, y que existen en la literatura reportes de los valores que éstos pueden
adquirir (ver Tabla 9.1). Ademads, de esta forma se reduce el nimero de pardmetros a especificar
y se pueden hacer comparaciones de relaciones en lugar de alargar el anélisis paramétrico con
un nimero considerable de grados de libertad. Para el caso particular del modelo de transporte y
reaccion para la especie A, los grados de libertad se reducen de 21! a tan sélo 132. Todo lo anterior
sin restar informacién al modelo. Ademds, esto permite que la solucién numérica a desarrollar en el

capitulo 9 no esté limitada a condiciones experimentales especificas.

- - @
YQens Osn. Vi, canes kzj - Anajs kan» €1s Anas €8 Kajs €ejs Dajs Hap,j» Opys Cho» CAwjos Rjs R, Dap. V
2 Ay Yk * * * * * x  MN* - 2

Qen’ QSTI’ AUAnwj aTIl’ €n, DA, .uAijs Ap, Rj, €40° CAwjo’ BlAja ¢ATI
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De esta forma, las ecuaciones adimensionales que describen el transporte de masa de la especie

A son:
d n* Yk . j:Nfa* BZA § at ¢2
;ﬁ == (Chne — i) — Z M(cz —Chwj) T UL By T region-n (7.56a)
A & =1 € €
_ acj\co' Dfr a % acj\co' % Cjz.a)' . .
<SPAjKAj] +€ej> 8t;§j = r*2] 5 (r 2 ar*j) —gPAj.uAPAjT;Z ‘_i_jfa; , enlaregion-m;j
aj A
(7.56b)
% * *k C: j . * *
Enr :RJ’ DA‘]T?J :BIA/(CAT] _CACO]) (756C)
act .
Enr=0, —% _ (7.56d)
or*
Cuandot* =0, c}"=cli, Cigj = Chajo (7.56¢)
de . .
dtj] =05 — Oy (7.56f)
A
Especie B

Para la especie B, se tienen tres ecuaciones que describen el transporte de masa en el tanque
aerobio, la de la fase gas (fase-7), la de la region liquida (regién-n) y la de los fléculos (regién-w).
Ademds, se cuenta con una condicidn de frontera entre la regién-7 y la regiéon-@, donde se desprecia
la velocidad de la inter-regién debido a que los fléculos son rigidos y se aplica la ley de Fick.
También se conocen las concentraciones iniciales y se supone simetria en la regién-@, bajo un
sistema coordenado esférico. Considerando lo anterior, el problema de valor inicial y a la frontera

que representa el modelo macroscépico para la especie B es el siguiente:

CZ} = %?,(cByd —ch) — W(cg —c}}), enlafase-y (7.57a)
C;Ctg = %7” cp— tﬁif kg;?::wj(clg — CBwj) — kw‘];:ny(cg - cg), en la region-n (7.57b)
<8PBJKEJ'1 +8ej) 8CaBtwj _ D,g}aar (r2 ‘9CaB:oj> _ gPBj“BPBjJiJaP en laregién-wj (7.57c)
‘ s
Enr=R;, Dg aCaBr“’f = K1®(can — Coy) (7.57d)
Enr=0, 200l (1.57¢)
Cuando t =0, cg = c}_,;o, cg = cgo, CBoj = CBwj0 (7.57f)
Coyg = 8.7 £ (7.572)

L
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Note que en la dltima ecuacion, el valor reportado para cgy, corresponde con la solubilidad méxima
del oxigeno en agua a 20°C (Girard, 2005).

De forma similar al modelo para la especie A, este conjunto de ecuaciones proporciona infor-
macion acerca de los cambios espacio-temporales de la concentracién de oxigeno en los fléculos
(regi6n-m). Ademds, el modelo permite evaluar los cambios temporales de la concentracion de
oxigeno en la regién liquida (regién-n).

También se tienen dos ecuaciones para describir el cambio en volumen de la regién-n y la

fase-y:
dv, ) )
dtn = Qe — Osn (7.58a)
dv. ) )
7;’ = Quy — Quupy (7.58b)

Para la especie B se utilizan los siguientes cambios de variable y nimeros adimensionales:

2
D — Dp «_ T = IB th — Rf Yx CIJ; nx __ Cg x+ _ CBoj
B_@ 7r_R77B_t77 DB_@ , Cp = , Cg = 7CBo)j_77
Bf f Dg BB CByd CByd CByd
(X* _ aPB ‘u* - .u’BPBthB £ — Vi &, = ﬁ Q* _ QeT]tDB Q* o QST]tDB
'Pg — s MBPgj — y &N — y Y — ) en — ) XY/ )
CByd CBvyd \% % \% %
. -
O = Qaylpy o = Qsupy!Ds gio. kR o AmRy o . AnejRy
dy Yy Lsupy vV » 2tyn @Bﬁ > Uy v Bnoj 74 ’
kﬂCf’R )
. Bj 1/
Bip; = —2 (7.59)
Dpp

donde €y se define como la fraccion volumétrica de la fase-y en el reactor, Biy;, representa al nimero
de Biot entre la fase-y y la region-n, ay, es el area interfacial entre la region-n y la fase-7. Estos
nimeros y pardmetros adimensionales poseen los mismos significados fisicos que para la especie A.

Con base en las definiciones anteriores, la forma adimensional del modelo macroscopico para

la especie B es la siguiente:

det* O ak.Bi .
b _ ﬂ(l — i) — M(cy* —cp"), enlafase-y (7.60a)

* B B
dtg & &

* Yk J=Nf %  BRi.. * :
dcg _ en nx Z aT}ﬂ’JBlBJ(CTl* * )_aTIYBlW (CTI* Y*)7

ar; = e 5 B — CBwj e — en laregién-n  (7.60b)

B —CB
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dch . D% 9 ack . ck o
e K=) 8~) Bwj _ ~Bj 2 YCBwj Cep ks Bwj ’ 1 On-0 i
<PB] Bj T &;j o e el L PB]“Bngicij_i_a;B en la regién-m j
(7.60c¢)
* * * aCECOJ' . * *
En r = R]’ DB] ar* - BlBj(CBT] _CBCt)j) (7.60d)
ach,;
Enr* =0, —22 (7.60e)
or*
Cuandot* =0, cf =chy, " =cly, Chwj = CBojo (7.60f)
de . e
T =00 -0y (7.60g)
B
de . oy
= Qin = Qi (7.60h)
B

Es importante mencionar que k es un pardmetro adimensional que describe la razén entre el
coeficiente de difusion intracelular con respecto al coeficiente de difusion extracelular y que sélo
estd definido para células vivas. Este pardmetro estd involucrado en la solucién para D}, ya que se

incorpora en la solucién de Maxwell de la siguiente forma (Wood y Whitaker, 2000):

D —2€,(k—1
D" A 3k—2&,(k—1)

T ek e

donde Zj. es la difusividad molecular de la especie A en la matriz extracelular de los fléculos. Esta
ecuacién permite estimar al valor adimensional del coeficiente de difusividad efectiva de la especie
A o B, utilizado en las ecuaciones para el transporte de masa en los flculos.

Una vez planteados los modelos para ambas especies, puede procederse a resolverlos numérica-
mente. Esto se lleva a cabo en el capitulo 9 ya que el siguiente capitulo estd dedicado al desarrollo

de los modelos macroscépicos correspondientes al tanque de membrana.



8. Escalamiento del tanque de m(_embrqr\’c:

Preliminares

En este capitulo se lleva a cabo el escalamiento del transporte de masa y cantidad de movimiento
dentro de los casetes de ultrafiltracién (regién §). El objetivo es derivar modelos de medios efectivos
para ambos tipos de fendmenos de transporte utilizando el método de promedio volumétrico bajo
una aproximacién de equilibrio local. El modelo matematico de este tanque, a diferencia del tanque
aerobio, requiere del uso de una variedad de escalas (que van desde la escala de poro hasta el casete
de ultrafiltraciéon completo) como se detalla en la Figura 6.9. El modelo del casete de ultrafiltracion
involucra el escalamiento de las ecuaciones de transporte desde el nivel de escala IV hasta el I,
y como resultado de este proceso se obtiene un modelo de medio efectivo. Este tipo de modelo
permite representar a todas las fases y regiones que coexisten en el casete a través de una tnica
ecuacion. Para obtener este modelo se debe analizar, por un lado, el transporte de masa total y
cantidad de movimiento, y por el otro, al transporte de masa de la especie A. No se llevard a cabo
ningln escalamiento para la regién-n presente fuera de los casetes de ultrafiltracion, ya que, a
diferencia del tanque aerobio, en el tanque de membrana no es razonable imponer condiciones
de mezclado perfecto. El capitulo esta organizado en tres secciones principales: En la seccion 8.1
se definen y desarrollan los modelos macroscopicos para transporte de masa total y cantidad de

movimiento en el casete de ultrafiltracion. En la seccidn 8.2 se escalan las ecuaciones que gobiernan
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el transporte de masa de la especie A. En la seccidn 8.3 se recopilan las ecuaciones promedio a
nivel macroscépico para el transporte de masa total, cantidad de movimiento y masa de la especie
A, las cuales son adimensionalizadas. Los modelos resultantes se utilizan para llevar a cabo las

simulaciones numéricas que se reportan en el capitulo 10.

Promediado y escalamiento del flujo de fluidos

Modelo para el flujo en la region-c del nivel de escalal lll

Debido a la disparidad de escalas entre los poros de las fibras huecas y las dimensiones de las
mismas, resulta inviable modelar por separado a las fases que componen a la matriz de las fibras
huecas. Por esta razén se comienza modelando el medio poroso como un continuo (regién-o), el
cual corresponde con el nivel de escala III. Para esto, se plantean las ecuaciones de transporte y
condiciones de frontera en el nivel IV.

En la fase fluida que satura los poros de las fibras, se proponen las ecuaciones de continuidad y
Navier-Stokes para describir el transporte de masa y de cantidad de movimiento, respectivamente,

en la fase-f3, dando lugar asf a las ecuaciones:

V.vg =0, enlafase-f3 (8.1a)

ppvp-Vvg =—-VFg —l-‘quVﬁ, en la fase-f3 (8.1b)

donde pg es la densidad, vg la velocidad y i la viscosidad, todas de la fase-. Ademds, se sustituy6
la definicion del gradiente de la presién dindmica: V&g = Vpg — pgg.
En la interfase s6lido-fluido no hay transferencia de masa, por lo que es razonable imponer la

siguiente condicién de no deslizamiento:

vg=0, en oy (8.2)

donde /g, es la frontera entre la fase-3 y la fase-k en los poros de las fibras huecas.

Dada la compleja geometria del medio poroso, es conveniente desarrollar las ecuaciones
de transporte de masa total y cantidad de movimiento en términos de cantidades promedio. La
deduccién de la ecuacién macroscOpica para un medio poroso con estas caracteristicas ha sido

desarrollada por Whitaker (1996), mientras que la prediccion del tensor de permeabilidad aparente
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fue realizada por Lasseux y col. (2011). La solucién formal del problema anterior, en una celda

unitaria periddica, estd dada por la siguiente ecuacion:

D
vg = ——2.V%°, enlafase-B, contenida en la regién-c (8.3)
U

donde D es una variable de cerradura que satisface el problema de cerradura dado en las ecuaciones
(4.10) del trabajo de Whitaker (1996), y £2° se define como el promedio intrinseco de la presién
dindmica en la fase-f3, dentro de la regién-c.

Adoptando los resultados obtenidos por las referencias citadas, las ecuaciones promedio de

continuidad y de transporte de cantidad de movimiento para este medio poroso toman la siguiente

forma:
V.vs =0, enlaregién-o (8.4a)
H
Vo = —f VP9 enlaregién-o (8.4b)

donde Hs = (Dg)g. Ademds, v es la velocidad promedio superficial de la fase-3, Hs es el tensor

de permeabilidad aparente de la fase-f y u la viscosidad de la fase-f, todos en la regién-o.

Para describir el transporte de masa y de cantidad de movimiento en el casete de filtracién,
es posible visualizarlo como un sistema multifasico que estd en contacto con un medio poroso.
Para llevar a cabo este escalamiento es necesario utilizar a las ecuaciones promedio deducidas
arriba, dadas para la regién-o, y conjuntarlas con ecuaciones a deducir de la region-1, la fase-y y

la fase-f3.

Modelos de medio efectivo para el flujo en las regiones y fases del Nivel Il

Las ecuaciones de continuidad y Navier-Stokes pueden ser usadas para describir el transporte
de masa total y el de cantidad de movimiento, respectivamente. De esta forma, las ecuaciones que

rigen la hidrodindmica el nivel de escala II son:
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V.vs =0, enlaregién-c (8.5a)

Vo = —I-:f VP9 enlaregién-o (8.5b)

V.vy; =0, enlaregién-n (8.5¢)

Pnvy - Vvy =-V.2, + ,quvn, en la region-n (8.5d)
V.v, =0, enlafase-y (8.5¢)

pyvy-Vvy=-VZ, 4 /,L,,Vzvy, en la fase-y (8.5)
V.vg =0, enlafase-f3 (8.52)

ppvp-Vvg =-VZg +MV2V[;, en la fase-f3 (8.5h)

donde py, es la densidad, vy la velocidad y &7y la presion dindmica, todas de la fase-1, y donde
definiciones andlogas se pueden aplicar al resto de las fases y regiones. Ademds, la viscosidad del
solvente en la region-1, regién-o y fase-f3, es aproximadamente la misma y se representa como L,
mientras que Uy es la viscosidad de la fase-y.

Para el caso de la regioén-1, se supone que los s6lidos presentes en esta regién son inertes
mecédnicamente. Esto provoca que las ecuaciones que describen al transporte de cantidad de
movimiento en la fase-f y en la region-n sean idénticas. Por esta razon, v, representa a la
velocidad promedio para la fase-f8 dentro de la regién-1.

Como se puede notar, ain se requiere definir las condiciones de frontera entre las fases y
regiones presentes en una region de promediado del casete de filtracion. Para esto se recurre a la
forma vectorial de la ecuacién propuesta por Beavers y Joseph (1967), la cual guarda concordancia
estructural con la condicién de deslizamiento de Navier (1822). Esta ecuacion se utiliza cuando,
para un fluido, la velocidad disminuye considerablemente en la frontera entre un medio poroso y el
fluido, pero nunca es cero a menos que la porosidad también lo sea. Las expresiones resultantes, una
vez sustituida la velocidad puntual en la regién-o dada por la ecuacién (8.4b), para las fronteras

g Y “no pueden escribirse como sigue:

(I=npongs) - [npe- (PpVpve — 1 [Vvp +(Vvp) )] =
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Uy ( Hs G)
———(vg+—-VF° |, eny (8.6a)
VIR P b
(I=nyenys) - [Mys - (OnVy vy — p [Vvy + (Vvy)'])] =
O <Vn + e vw) , en (8.6b)

VIIH |l

donde o es un coeficiente de salto, ngs y Ny son los vectores normales que van de la fase-f o
regién-n a la regién-o.

Mas atn, de acuerdo con Ochoa-Tapia y Whitaker (1995), puede deducirse que en las fron-
teras entre las regiones 1 y 0,y B y 0, aplican las siguientes condiciones de continuidad de la

componente normal de la velocidad:

Ngs Vg =MDgs Vo, €N ‘Q{ﬁ(i (8.7b)

En la frontera entre la fase-y y la regién-o, %, no se da transferencia de masa y se supone
que el medio poroso es impermeable al aire. Por ello, se impone la siguiente condicién de no

deslizamiento:

vy=0, en.y (8.8)

Queda atin pendiente una condicién de frontera entre la region-n y la fase-y, </;y. Aqui se
supone que no hay intercambio de masa entre las fases, y con ello se puede imponer la continuidad
de la velocidad. Ademas, se desprecian el transporte superficial, los efectos por el cambio en la
supertficie, el flujo de momento desde las fases y los esfuerzos volumétricos. De acuerdo con lo

anterior, aplican las siguientes condiciones de frontera:

Vn =Vy, enpy (8.9a)

donde o representa la tension superficial y Hyy la curvatura media de la interfase ny. Ademas, Ty,
es el tensor total de esfuerzos para la region-1 y Ty el tensor total de esfuerzos para la fase-y.

La ecuacioén (8.9b) puede simplificarse sustituyendo la definicién del tensor total de esfuerzos,
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dicha ecuacidn se puede reescribir como:
Ny~ (=pol+ 1 [Vvg +(Vvn)T]) = ngy (=pyd+ 1y [VVy + (Vvy)"]) +20Hyymny (8.10)

Aplicando la descomposicion de Gray para py y py, se obtiene lo siguiente:

Ny (Anl—p [Vvg + (VVn)T]) =nyy- (Pl — 1y [Vvy+ (VVV)TD + ({py)"

—{(pn)")nny —20Hymyy (8.11)

Suponiendo que la geometria de las burbujas es esférica, es posible utilizar la ecuacién de

Young (1805)-Laplace (1805):

20 (Hyy)nynny = ((py)" — (pn)") (8.12)

La curvatura media es el promedio interfacial de la curvatura local y se define como:
{Hnyiny = 1 /HmfdA (8.13)
n

Bajo estas suposiciones, la condicién de frontera, expresada en la ecuacion (8.11), se reduce a

lo siguiente:

- (nl = 1 [Vvg + (V) T]) =gy (5 = 1y [VVy + (VV)T]),  en oy (8.14)

Continuando con el andlisis de esta condicion de frontera, se define la presién dindmica de la

siguiente forma:

donde r es un vector de posicién. Aplicando el operador de promedio intrinseco para la regién-1,

y debido a que el vector que define al centroide de la region de promediado guarda la siguiente
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definicién: X,y = (rpy)7, la expresién previa puede ser escrita de la siguiente forma:
(P)" = (pn)" — Png-Xny (8.16)
Ahora, restando a la ecuacién puntual la expresion promedio para la presion dindmica resulta:
P = Pn—Pn& Yny 8.17)

dado que rpy = Xny + ¥y, (Whitaker, 1999).

Para la presion dindmica en la fase-7y se lleva a cabo un desarrollo similar para obtener:

%:ﬁy_pyg'Yny (8.18)

Sustituyendo las ecuaciones (8.17) y (8.18) en la condicién de frontera dada por la ecuacién

(8.14) y reacomodando términos se obtiene la siguiente expresion:

Ny (ginl +(Pn—py)g -yl =1 [Vvy + (VVn)TD =Ny (:@vyl —y [Vy+ (VVY)T]) , en ey

(8.19)

Con la intencién de simplificar la ecuacion anterior se propone el siguiente estimado de orden

de magnitud:

(Pn —py)g- ynyl =0 ((Pn - Py)g)’ny) (3.20)

Y se supone que se cumple con la siguiente restriccion:

(Pn — Py)8yny < méx (33711, %) ymax (1 [Vvy +(Vv)T] 1y [Vvy +(Vv))T]) 82D

Dado lo anterior, la ecuacion (8.19) se reduce a su forma final:

Nyy: (%' —u[Vvy+ (VVn)T]) =MNyy- (%' —y [Vvy+ (VVY)T]> , en gy

(8.22)
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Con esta condicién de frontera se completa el planteamiento del problema para el nivel de
escala II. Ahora se procede al desarrollo del modelo promedio, comenzando con las ecuaciones de

continuidad y posteriormente con las de cantidad de movimiento.

Promediado de las ecuaciones de continuidad
Se inicia este desarrollo centrando la atencidn en la ecuacién de continuidad para la regién-1.
Aplicando el operador de promedio superficial (ver la ecuacién (6.6.1)) a la ecuacién de continuidad

se obtiene la siguiente expresion:
(V-vyp)n =0 (8.23)
Aplicando ahora el teorema de promediado espacial se obtiene que:

1 1
ny o

Con el fin de simplificar este modelo, se sustituye la condicién de continuidad de la velocidad

entre la region-1n y la fase-7y, dada por la ecuacién (8.9a):

1 1
Sy ﬁnd
De forma similar, y a partir de la ecuacién (8.5e), se obtiene la ecuacién para la fase-y:
1 1

iy Ay

Con base en la condicidn de frontera dada en la ecuacién (8.8), la ecuacion anterior se reduce a

lo siguiente:

1

“yy

Al sumar las ecuaciones (8.25) y (8.27), y tomando en cuenta que nyy = —Nyy resulta en:

1 n
e
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Realizando un procedimiento similar, se promedia la ecuacion (8.5g) para la fase-f3 y se obtiene:

1
V-(Vﬁ>ﬁ+v /nﬁa-vﬁ dA =0 (8.29)
Ayo
Finalmente, se promedia la ecuacién (8.4b), siguiendo la misma metodologia que para el resto

de las fases y regiones. El resultado obtenido es:

1 1
Heon g
Para simplificar la expresion anterior, se consideran a las ecuaciones (8.7), la cuales establecen
continuidad de las componentes normales del vector velocidad entre 11 y o, y entre By o en la

frontera. Sumando la ecuacién anterior con las ecuaciones (8.28) y (8.29), el modelo se reduce a:

Dada la definicién del promedio superficial de la velocidad:

1 1 1 1 1
<V>:V/vdV:V/vn dv+V/vydv+V/vﬁ dV—i—V/vo dv (8.32)
¥ iz iz iz Yo

es posible reescribir a la ecuacion (8.31) como sigue:

Modelo 8.1.1 — Modelo macroscopico de conservacion de masa total.

V.(v) =0 (8.33)

La ecuacién 8.33 corresponde al modelo macroscépico para el transporte de masa total. Sin
embargo, es necesario ahora llevar a cabo la deduccién del modelo para el transporte de cantidad

de movimiento, el cual se desarrolla a continuacion.

Promediado de las ecuaciones de cantidad de movimiento

Para el desarrollo del modelo macroscépico de conservacion de cantidad de movimiento se
supone que la geometria del sistema puede representarse de manera periddica en una celda unitaria.
Bajo estas condiciones, se supone que la velocidad de cada fase es periddica en las superficies de

entrada y salida de la celda unitaria, tal como se muestra en la Figura 8.1. Sin embargo, no se puede
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aplicar esta suposicion a la presion dindmica en cada fase, por lo que se recurre a la descomposicion
de Gray (1975) para expresarla en términos de su promedio intrinseco y desviaciones espaciales

(con naturaleza periddica) de la siguiente forma:

PV - Vvy = =V Py +uVivy, — V()1 en la region-n (8.34a)
Py VVy = VP, + 1,V?v, —V(2,)?, enla fase-y (8.34b)
ppVvp-Vvg = —V% + quvﬁ — V(ﬁzﬁ>ﬁ, en la fase-f3 (8.34¢)
Vo = _Ho -V(P%)° — % .VP°, enlaregion-o (8.34d)

Fase-f8

Fase-y Region-o

Regién-n

Figura 8.1. Esquema de una celda unitaria peridédica con una geometria sencilla para representar al
casete de ultrafiltracién del tanque de membrana, identificando las fases y regiones involucradas.

Para este desarrollo resulta conveniente dividir las ecuaciones previas de cantidad de movimiento
entre la viscosidad. Ademas, la descomposicion espacial de Gray también afectard a las condiciones
de frontera dadas por las ecuaciones (8.6). En resumen, el problema del flujo en la celda unitaria a

resolver para este sistema multifdsico es el siguiente:

V.vs=0, enla regién'57 0= n.v. G?ﬁ (8.35a)

. 1
Ps s Vs = —— VP54 Vivsg— —V(P5)%, enlaregion-8, &=n,7,p (8.35b)
Us Us Us
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Vo = —F:f V(%) — I-‘llf .VP°, enlaregién-o (8.35¢)

N5 Vs =Ngs Vo, €N 55, O6=1,0 (8.35d)

(I-ngonss) - [Ns6 - (P5Vsvs — 1 [Vvs+ (Vvs)'])]

:\/!(!x:TH (Vg—l—l-:f-V(t@o)"—i-':f'VﬁG), en Jsg, O0=1, (8.35¢)
vy =0, en.d (8.35%)
nyy (Pl =1 [Vvg + (V)] =ngy (2= 11, [V, + (W)"]), en (8.35¢)
Vp =Vy, engpy (8.35h)
ws(rs+1) = ys(rs), v=v,.2, 8=mny i=123 (8.35)
vs(rs+h) = ws(r;), y=v,?, 8=B.c (8.35))
(25)° =0, 8=n,7.B.0 (8.35K)

donde es importante mencionar que para la region-7 y la fase-y se supone periodicidad en todas las
direcciones; sin embargo, en la fase-f3 y la regién-c sélo se supone periodicidad en la direccién
vertical 15.

Como puede notarse, en el problema anterior se identifican cuatro fuentes: V()" V(2,)7,
V(@ﬁ)ﬁ y V(Z5)°. Por tanto, se proponen las siguientes soluciones formales para las velocidades

y las desviaciones espaciales de las presiones dindmicas:

D D D
VS:_ﬂ,wgmn_ﬂ.wgzyy_ﬂ.w@ﬁ)ﬁ_%.wgzo)a’ §=n,7.B,0
M Hy H u
(8.36a)
d d d
@F_Mvww‘ﬁvww_fWWWdMW%W,&mMp
y
(8.36b)

donde Dg,;,, Dsy, Dsg, Dso, dsy, dsy, dsg ¥ dso son variables de cerradura que se encargan
n v o n» Gy V6B

de mapear la influencia de cada fuente sobre la velocidad (variables de cerradura Dy ;, donde

j=m,7,B,0) y la presi6én (variables de cerradura ds;). Estas variables, satisfacen los cuatro

problemas de cerradura que se listan a continuacion.
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PROBLEMA I:
V.Ds, =0, enlaregién-6, 6=n,7,5,0 (8.37a)
P )
- EZV@n)" :Dyy - VDpy = —Vdyy +V?Dyy +1,  enlaregion-n (8.37b)
— Z‘;V(ﬁn)” -Dgn -VDs, = —Vds, —|—V2D5n, en la fase-6, 0 =17, (8.37¢)
1)
Ho )
Vg = —7 -Vdsy, enlaregion-o (8.37d)

(I - ngonse)- [naa' (’;fw%w D}, D, + 11 [VDgy + <VDa,,>“J)]

Ol < H,
=—————|Ds +~Vd6n>, en 55, 06=1,B (8.37¢)
Ho \ 7" m ’

Ny (—dyyl+ 4 [VDyy + (VD))

=1y (~dyyl+py [VDyy +(VDy)"']) . en yy (8.37g)
Dyn =Dy, enapyy (8.37h)
ns;-Dsy =ns5-Don, enoss, 6=n,p (8.371)
Dsy(rs +1;) =Ds,(rs), 6=mn,y, i=1,2,3 (8.37))
Dsy(rs +13) =Dsy(rs), 6=p,0 (8.37k)
(ds)° =0, §=n,7.8,0 (8.371)

donde el superindice 7! indica la permuta de los dos primeros ndices del tensor de tercer orden.

PROBLEMA II:
V-Dsy=0, enlaregién-6, 6=n,7.,0 (8.38)
- Z‘;w%y. D}, -VDs, = —Vds, +V°Ds,, enlaregion-8, &=mn,p (8.38b)

15}
5V (71D YDy = Ve VDt enlafase-y (8.380)
Y
Ho .
Vo = —F -Vdsy, enlaregion-o (8.38d)

(I - nsonse) - [nao - <’ZfV<%>Y~ DI, Dy, + 4 [VDs, + <VDM>“]>]

_ % (Dﬁy+'t’.vac,y), en o, S=1. (8.38¢)

V|[Hs||
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Dy/}/ == 07 en %yg (838f)

gy (—dygyl+ 1 [VDyy+ (VD) 1)) =myy - (—dyyl+ 1ty [VDyy + (VD)) en iy

(8.38g)
Dy, =Dy, en ., (8.38h)
n5;-Dsy=ns5-Doy, enss, 6=mn,B (8.381)
Dsy(rs +1;) =Dsy(rs), 06=m,y, i=1,2,3 (8.38))
Dsy(rs +13) =Dsy(rs), 6=p,0 (8.38k)
(ds)° =0, 8=n,7.B,0 (8.381)

PROBLEMA III:

V.Dsg =0, enlaregién-6, 6=n,y,8,0 (8.39a)
- $V<L@ﬁ>ﬁ . Dgﬁ -VDsg = —Vdsp +V2D5ﬁ, en laregion-6, o=,y (8.39b)
0
- p—@V(@,ﬁﬂ -Dgﬁ -VDgp = —Vdgg +V2Dﬁﬁ +1, enlafase-f (8.39¢)
u
Vg = —I-Ilf -Vdspg, enlaregion-o (8.39d)

(I-nson55) - [néc' (Zaw@;ﬁﬁ -D§gDsp + 1 [VDsp +(VD6,B)T1]>]

Oy H,

=% (Dg+-2-Vd ) en sy, 6=1,p8 (8.39)
||Ho|< TR °

Dy =0, ends (8.39f)

nyy- (—dppl+ 1 [VDyg + (VD))

=nyy- (—dygl+ 11, [VDys + (VDy)"']), en oy (8.39g)
Dy =Dy, ey (8.39h)
nso-Dsg =nso Dop, en sy, 8=1.B (8.391)
Dsp(rs +1;) =Dsp(rs), S=mn,y, i=1.2.3 (8.39))
Dsp(rs +13) =Dsp(rs), §=p,0 (8.39K)

(ds5)° =0, 8=n,7,B.0 (8.391)
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PROBLEMA 1V:
V.-Ds; =0, enlaregion-6, d6=n,7,B,0 (8.40a)
. Ziw%w D%, .VDs, = —Vdso + VDgy, enlaregion-8, 6=1.7, (8.40b)
1)

Vo = —ﬁ — E -Vdss, enlaregion-o (8.40c)
Hu H

(I - n50'n6c7> : [néc : <I:fv<f@0>6 : DgGDSG +Uu [VD56 + (VDSG)TI]):|
Oy Hs Hs >

=————[Dsg+—+—-Vd , endss, 0=T1], (8.40d)
HHGH < 6o m m oo oo n ﬁ

Ny (—dyol + 1 [VDyo + (VDo) ')

=npy (—dyl+ 1y [VDys + (VDy)"']), en .oy (8.40f)
Dyo =Dys, en.ayy (8.40¢)
ns55-Dss =ns55-Dos, en sy, 6=n,p (8.40h)
Dso(rs+1:) =Dso(rs), 8=n,7 i=1273 (8.40i)
Dss(rs +13) =Dss(rs), 6=p,0 (8.40)
(ds55)° =0, 8=mn,7,8,0 (8.40K)

El modelo macroscdpico para la velocidad resulta de aplicar el operador de promedio superficial

a la solucién para la velocidad en cada uno de los dominios:

Hs Hs H
(Ve)s = ——L. V()1 = 2w ()T = 2L v pp)B T80 v )0 s—n.y,B.0
u Hy u u

(8.41)

donde los tensores de permeabilidad relativa se definen como:

H51] - <D5T]>T]7 H57 = <D5Y>TI7 Hﬁﬁ = <D3ﬁ>n7 H5G = <D5G>717 0= 77:%[370 (8.42)

Considerando a la definicion del promedio superficial, y suponiendo equilibrio local mecénico

para la presion dindmica, donde (v) = (vy;)T = (vy)?" = <Vﬁ>ﬁ = (V) representa una aproximacion
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razonable, las ecuaciones (8.41) pueden ser reescritas de la siguiente forma:

)= -0 gy ot g ) R

“56
V(Z)—-—=.-V(&), §=n,7,B,0
0 ™ 0 < ) 0 < >

(8.43)

donde (v) es la velocidad promediada espacialmente y () la presion dindmica promedio pondera-
da en el equilibrio.

El término de equilibrio local mecdnico se refiere, a diferencia del equilibrio termodindmico, a
la igualdad de presiones dindmicas promedio entre las diferentes fases o regiones, pero no implica
en ningin momento la ausencia de cambio, ni espacial ni temporal.

Sumando a las cuatro ecuaciones que componen el sistema anterior se resumen el modelo de
transporte de cantidad de movimiento para este medio efectivo a la siguiente expresion, la cual
conserva la estructura de la ley de Darcy:

Modelo 8.1.2 — Modelo macroscopico de cantidad de movimiento.

(V) =— H V() (8.44)
,uprom
donde
H %/H H H H
=Z<5”+‘”+5ﬁ+5">, 5=n1.B.0 (8.45)
,uprom S5=1 u .uY u H

donde § = 1 se refiere a laregion n, 0 =2 alafasey, 6 =3 alafase f y § =4 alaregion o.
Ademds, H puede interpretarse como el coeficiente de permeabilidad aparente y (i, como la

viscosidad promedio en el casete de ultrafiltracién.

La ecuacién anterior corresponde al modelo promedio para el transporte de cantidad de movi-
miento en el casete de ultrafiltracion. Con esto concluye esta seccion, y se abre paso al promediado

del transporte de masa de la especie A.

8.2 Ecuaciones que gobiernan el transporte de masa de la especie A

A fin de obtener ecuaciones que describan el transporte de masa de la especie A en todo el

casete de ultrafiltracion, se requiere partir de las ecuaciones para cada una de las regiones y fases
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que lo componen. Es necesario llevar a cabo un proceso de promediado de dichas ecuaciones, a
modo de expresarlas en términos de variables que sea validas en todo el medio efectivo. A esto se
le denomina suavizado espacial. Posteriormente estas ecuaciones promedio son escaladas, tomando
como base una celda unitaria periédica. Este segundo proceso requiere del uso de suposiciones
para poder simplificar al modelo resultante, de esta forma sélo la informacién con mayor aporte
al modelo macroscépico serd conservada. A continuacién se llevan a cabo estos dos procesos,

comenzando con ecuaciones para el nivel de escala II, de acuerdo con la Figura 6.9.

Ecuaciones gobernantes a nivel de escala ll

En la regién-o el transporte de masa se da por difusién y conveccion pasiva, pero no existen
reacciones quimicas de la especie A. Las ecuaciones que describen el transporte en regiones
con dichas caracteristicas ya se encuentran reportadas. En este trabajo se adopta la ecuacién de
medio efectivo para dispersion de un soluto en medios porosos rigidos y homogéneos, deducida
por Whitaker (1999). Esta expresion se obtuvo a través del método de promedio volumétrico e
implica restricciones de escala y suposiciones tipicas de esta técnica de escalamiento. Se supusieron
heterogeneidades locales sin efecto significativo sobre el gradiente de velocidad, y un medio
poroso espacialmente periddico con flujo uniforme para la solucién de los problemas de cerradura
asociados. Ademads, la porosidad de la fibra hueca se consideré constante. A continuacion se

presenta la ecuacidn resultante:

dcas
ot

+V - (casV®) =V -(D"-Vcus), enlaregion-o (8.46)

donde ca es la concentracién promedio intrinseca de la especie A en la regién-c y D* es el tensor
de dispersion total que puede ser calculado a través de la solucién del problema de cerradura
asociado (Whitaker, 1999).

En la region-1n no existen reacciones quimicas de la especie A, por lo cual la ecuacién que

describe el transporte de masa estd dada por:

aCA
ot

T4V (canvn) =V -(ZanVean), enlaregion-n (8.47)

donde Z4y se define como el coeficiente de difusividad molecular de la especie A en la regién-1).
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En el permeado no tienen lugar reacciones quimicas de la especie A, por lo cual la ecuacién

que describe el transporte de masa en la fase-f3 estd dada por:

aCA

ot

ﬁ+V-(cAﬁVﬁ):V-(@ABVcAﬁ), en la fase-f3 (8.48)

donde c4p es la concentracion de la especie A en la fase-f3.

A continuacién se describen las condiciones de frontera entre la region-o y las fases o regiones
con las que estd en contacto. En la frontera entre la region-n y la region-o, se supone que el
transporte perpendicular a la frontera es mucho mayor que las contribuciones por acumulacién
y transporte superficiales, y tomando en cuenta que las fibras huecas no sufren cambios en su
superficie, se obtiene la siguiente ecuacion de continuidad del flux, donde se desprecia la velocidad

de la frontera con respecto a la velocidad de transporte de la especie A:

donde vay es la velocidad de la especie A en la region-n y vae la velocidad de la especie A en la
regién-o, ambas evaluadas en la frontera .7,;.
De forma similar, en la frontera entre la regién-c y la fase-f3 se tiene la siguiente condicién de

frontera de continuidad del flux:

N5 - CAcVAe = Ngp " CaApYapg, €1 %Gﬁ (8.50)

donde c4p es la concentracion de la especie A en la fase-f8 y v4p es la velocidad de la especie A en
la fase-f3, evaluada en la frontera Maﬁ
Finalmente, se establece que no existe transferencia de masa entre esta regioén y la fase-y

mediante la siguiente expresion:

n(yy . CA(YVAG == 0, en d(yy (851)

En la frontera entre la regién-n y la region-o, se cumple la ecuacion de continuidad del flux

presentada arriba, y ademas se consideran resistencias a la transferencia de masa, dadas por la
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ecuacion:

Nyo - CanVan = k°(can —cac), enlainter-region no (8.52)

donde k° es el coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre la regiéon-n y
la regién-o.
Entre la region-n y la fase-7y no existe transporte de masa de la especie A, lo cual se expresa en

la siguiente ecuacion:

Ademas de la condicién de frontera de continuidad del flux, existen resistencias a la transferencia
de masa en la fase-f3 y la superficie porosa de las fibras huecas, por lo tanto se tiene la siguiente

condicion de frontera:

Mg CABVAR = kP (cac —cap), enlainter-region o3 (8.54)

donde kP es el coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre las regiones &

y B.

Suavizado espacial
Region-c

Para comenzar con el promediado de las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa de
la especie A, se aplica el operador de promediado intrinseco a la ecuacion (8.46), obteniéndose la

siguiente expresion:

(%5) 7 (eaov®))® = V(0" Veno))? 8:55)

El promedio intrinseco se supone constante en el tiempo, en cada punto de la derivacidn, por lo
tanto la ecuacién anterior puede ser expresada como sigue:

d(cac)®

TET (V- (cagv))% = (V- (D Viea))° (8.56)
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Aplicando ahora el teorema de promediado espacial (ver ecuacién (6.6)) en los términos
convectivo y dispersivo, es posible reescribir la expresion anterior de la siguiente manera, donde se

despreciaron los cambios espaciales del tensor de dispersién D*:

a<CAG>G o\C 1 o 1 c
7+V‘<CA6V > +7 ngn‘(CAgv ) dA‘i‘i ncﬁ‘(CAgv )dA
ot Vo Vo
Ton Tgp
1
T / Noy- (caV®) dA = V(D" - (Veag)®) + — / ny - (D" - Veao) dA
Vo Vo
Aoy Ao
1 1
+ — ngg - (D* . VCAO-) dA + — Doy (D* . VCAO-) dA (8.57)
Vo Vo
,(7./6[; Dy

Con el fin de continuar con los desarrollos, se aplica nuevamente el teorema de promediado

espacial en el primer término dispersivo en el lado derecho de la ecuacién anterior, asi se obtiene:

d{cac)®

SO )

1
/ ngn . (CA(yVG) dA+ 7V / ncﬁ . (CAgvo-) dA
[e)

on Hop

Ve

1
/ Ngy - (CAGVG) dA=V.|D". V<CAG>G + V- /nGCAG dA
Ay GLWU

Ve

1 1 1
o /na,,-(D*.chG) A+ — /ncg.(n*.v%) A+ — /ncy-(D*.chc,)dA
Ao Tp Ay

(8.58)

donde </; representa a la suma de las superficies oy, Dop Y Yoy
Debido a que estan presentes términos de flux dispersivo y flux convectivo, se pueden juntar las

integrales correspondientes de cada superficie en una sola integral para el flux total de la siguiente

forma:
d{cas)® 1 1
<36> +V - (caov?)° + — / Noy - (CacVac) dA+ — / Ngg - (cacVac) dA
t Va VG
Aoy Aop
1 ] o, |
+ h— / n(yy' (CA(;VA(y) dA == V . D . V<CAG> + h— /no'CA(y dA (859)
Loy Do

A partir de la expresion previa y sustituyendo todas las condiciones de frontera dadas por las

ecuaciones (8.49), (8.50), (8.51), (8.52) y (8.54) se obtiene lo siguiente:
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d{cac)® ko kP
<‘3;>—|—V-<CAO.VG>G_VG /(CAT'_CAO') dA—I—VfG /(CAO'_CAﬁ) dA
&Vm, 'Q/O'ﬁ
1
=V. |D*. V<CAG>G+7/n0CAG dA (860)
(e}
E7

donde los coeficientes de transporte interfacial se supusieron constantes.

Debido a que la ecuacién anterior atin contiene términos integrales (o filtros) donde esta presente

la concentracidon microscopica de la especie, se recurre a la descomposicion espacial de Gray (1975),

reemplazando a la concentracidn puntual por su promedio y desviaciones:

a<CAG>6 G/, O\C ~ o\C k® n c
Kol 19 ((eao) 8)°) 4 ¥ (E10v) 5 [ (fean) — feno)?)
G=9/6n
Koo & - 5 koo
_< /(cAn—cAo) A+ < /(<cAc,> —{cap)P) dA + /(cAc—cAﬁ)dA
VO' Vg VG
Ao P og
* c 1 c 1 ~
=V.|D*. V<CAG> +—/non(cAg> dA—i——/nGﬁcAG dA (8.61)
VGQ/ VG%

Con base en la separacién de longitudes de escala, las concentraciones promedio pueden supo-
nerse constantes en los dominios de integracién. Ademds, considerando que el sistema se supone

espacialmente homogéneo, se deduce el siguiente resultado a partir del teorema de promediado
espacial:

<Cf\‘/(;> /non dA = —(cas)°VIn(es) =0 (8.62)
P

Tomando en consideracién el resultado anterior y que Vi; = €5V, y tomando en cuenta a las

siguientes definiciones para el drea por unidad de volumen:

A

aon = %’7 (8.63a)
A

aop =~ (8.63b)

la ecuacidn (8.61) puede expresarse como:
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d{cac)®

“or +V. (<CAG>G<VG>6)+V'<5AGVG>6_k68;1aGn(<CAn>n —(cac)?)
k®a _ kﬁa
——— / (5An — EAG) dA+kB86 laGB(<CAG>G — <CAﬁ op / CAc _CAB
on
1
=V. D"< . V<CAG>G V /nGﬁCAG dA (864)
c

A

El modelo anterior no esta cerrado, debido a que en este punto de los desarrollos no se conocen a las
desviaciones espaciales de la concentracién. Por ello, es necesario plantear y resolver las ecuaciones
diferenciales y condiciones de frontera que gobiernan las desviaciones de la concentracion. A este
proceso se le conoce como cerradura y no es pertinente llevarlo a cabo en este punto de los
desarrollos, ya que las desviaciones espaciales en esta region estdn acopladas con las de las otras
fases y regiones. Por ello, es mds conveniente desarrollar en los parrafos siguientes los modelos no

cerrados de la region-n y la fase-f3.

Region-n

Para llevar a cabo el escalamiento del transporte de masa en esta regién, se comienza con
la aplicacién del operador de promediado a la ecuacién (8.47), seguido del uso del teorema
de promediado espacial. Al igual que en los desarrollos anteriores, se supone que la regién de
integracién (V;) es constante en el tiempo. Ademds, el coeficiente de difusividad P4y, se considera
constante dentro del operador de promediado espacial. Con base en lo anterior, se obtiene la

siguiente expresion:

dlca ) 1 1
<3n>+V~<CAnVn>"+/“"G'<CAnVn)dA+/nnyi(cAnvn)dA
t Vi Vi

Tyo Ay

donde .27, representa a la suma de 5 y “y.

Agrupando ahora a los términos convectivo y difusivo para cada frontera de la regién-n se
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puede reescribir la expresion anterior en términos del flux total de la siguiente forma:

d{can)" 1 1
Ilean)? §”> +V-<cm]vn)"+*/nnc'(CAnVAn)dAJF*/nny'(CAnVAn>dA
! Vo Vo
o Iy
1
=V | Ty | Viean)+ - / Ny cay dA (8.66)
n
dﬂ

Sustituyendo las condiciones de frontera dadas en las ecuaciones (8.49) y (8.53), la ecuacién

anterior puede reescribirse como sigue, donde k° se supone constante:

d{can )N k° 1
<3;7>+V.<0Anvn>n+V/(cAn—cAG) A=V | Tay | Viean)"+ - /nnCAn dA
n n
e o

(8.67)

A continuacién se utiliza la descomposicién espacial de Gray (1975) en las integrales interfa-
ciales. Ademds, considerando que V;; = &,V al suponer un sistema espacialmente homogéneo, y
utilizando la definicion para el drea interfacial por unidad de volumen dada en la ecuacién (8.63a),

se puede expresar la ecuacién (8.67) de la siguiente manera:

a<CA >n ~ —
T: + V- ((can)(vg)M) + V- (ean V)" + ke agn ((can) — (cac)?)
kCagy . . 1 -
= don / (an —Eno) dA =V | Dun | Viean)" +— / NGy dA (8.68)
no /n

Esta ecuacion es el modelo no cerrado para la concentracion de la especie A en la regién-n.
Con lo cual se procede al promediado de la ecuacién que gobierna a la fase-f, la cual describe la

transferencia de masa en el permeado de las fibras huecas.

Fase-f

Para llevar a cabo el escalamiento de la ecuacion para esta fase, se procede de forma similar a
los desarrollos anteriores. De esta forma, y a partir de la ecuacién (8.48), se aplica el operador de
promedio superficial, junto con el teorema de promediado espacial y tomando en cuenta las mismas

suposiciones que para los otros dominios, se obtiene la siguiente ecuacién:
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d{cag)P 1
sf +V~<CAﬁVﬁ>ﬁ+7/nﬁc;'(CAﬁVﬁ) dA
B
Fse
1
=V. -@A[} V(CAﬁ>ﬁ_|_V/3/nBo-CAﬁ dA /nﬁc @AﬁVC‘Aﬁ)d (8.69)
Do %g

Agrupando los términos convectivo y difusivo para la frontera B — ¢ se pueden expresar en
términos del flux total. Este flux total puede ser utilizado para sustituir a la condicién de frontera
dada en la ecuacion (8.50), la cual define una resistencia a la transferencia de masa. Considerando

lo anterior y suponiendo a k# constante se obtiene la siguiente expresion:

kP 1
+V. <CABVB>B — % (cac —CA[;) dA=V. @Aﬁ V<CAB>ﬁ + V713 / NgsCapB dA
7 Ao

d{cap)P
dt

(8.70)

Recurriendo a la descomposicion espacial de Gray (1975), suponiendo que las variables
promedio son constantes dentro de los dominios de integracién y que el medio es espacialmente
homogéneo, y sustituyendo a la definicion del drea interfacial por unidad de volumen (ver ecuacién

(8.63b)), la ecuacién anterior puede ser escrita como:

d(ca >ﬁ _ B
A 19 ((eap)P (vp)P) + V- Eapvp) P agp ((ea0)® — (ep)P)
KB
 Kagp / o—Cap) A=V | D5 V<CAB>B+7/nﬁGEAB A E71)
gﬁAﬁGw’ VBQ{
Bo Do

Una vez que se cuenta con los modelos no cerrados para los tres dominios involucrados en este
sistema, se procede a plantear y resolver las ecuaciones diferenciales y condiciones de frontera que

gobiernan a las desviaciones espaciales de la concentracién en las diferentes fases y regiones.

Deduccién del problema de las desviaciones
Region-c
Para obtener la ecuacion de las desviaciones espaciales de la concentracién en esta region,

se resta el modelo no cerrado (ecuacién (8.64)) a la ecuacidn correspondiente de la microescala
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(ecuacion (8.46)), y considerando la siguiente identidad:

CAGVG - <CAG>G<VG>G = <CAG>GVG —i—CNAgVG (8.72)

la ecuacién que gobierna a las desviaciones en la region-o estd dada por:

¢ . . N _
G0 19 ((eao) 7 +00v7) — V- (240" + K85 g ((ean) — (ea0)°)
k°a kPa
+€A%‘n /(5An—5Ao) dA—kﬁgc;laoﬁ(<CAG> <CAB T Acﬁ / Cac —Cap) d
o an{ c oB
Jon
* ~ 1 ~
:V D . VCAG_v/ngﬁCAG dA (8.73)
(o2

A

Esta ecuacién puede ser simplificada a través de restricciones de escala y tiempo mediante
un andlisis de orden de magnitud de los términos homogéneos. A continuacidn se desarrolla este

analisis, comenzando con los siguientes estimados de orden de magnitud:

agf;“ =0 (C;“) (8.74a)
V- (G16v°) = O ("“"éjyj) (8.74b)
V. (Gssv°)° =0 <EAG<ZG>G> (8.74¢)
m / (Gan —ac) dA=0 <k6(“26_c*“’)> (8.74d)
ij‘;’; / —Gyp) dA=0 (kB(CA‘ZG_CAB)) (8.74¢)
V. (D" Vi) =0 (%5%5 A") (8.740)
v.|D vla /noﬁgAc Al =0 <@2ii“°) (8.74g)

4o

donde ¢ es la longitud caracteristica de la regién-c. Debido a que /5 < L, se deduce lo siguiente:

o (“#7) <o (27 w750

Dugi Dugi
0( AﬁCA") <<0< AﬁCA") (8.75b)
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Esto justifica despreciar a los términos no locales para el término convectivo y el de dispersion con
respecto a sus contrapartes locales

Ahora es importante conocer las condiciones bajo las cuales el término de acumulacién puede

ser despreciado con respecto al resto de los términos homogéneos que no fueron despreciados. Para
esto, se definen los siguientes nimeros adimensionales

(8.76a)

(8.76b)
o\Oo
Peg — V1%to

(8.76¢)
donde Bigy es el nimero de Biot en la frontera entre las regiones 0 y 1, Bisg el nimero de Biot

entre la regién-o y la fase-f3, y Pes el nimero de Péclet en la regién-o. Utilizando a las definiciones

anteriores, se deduce la siguiente restriccion de escala temporal

EZ
’ i < op (P2 < (8.77)
@Aﬁ (1 + Pes + Blcn(‘é/;Z*CAs) + Blaﬁ(cé:(;_cAﬁ))

A través del andlisis anterior y tomando en cuenta la naturaleza solenoidal de v y sus desvia-
ciones espaciales, la ecuacion (8.73) se reduce a

vo. V<CAO->G +v°. Véyne=V- (D* . VCNAG) —

k&g acy ({can) = (cac)®)
kaacn _ kﬁacﬁ
_ o Ton ~ _ = A ﬁ 1 [N /
€ohon / (CAn Cac) dA+ k"€, acﬁ(<CAG> <CAB SGAGﬁ
on

o —Cag) dA  (8.78)

Para continuar a la solucién del problema de las desviaciones, es necesario llevar a cabo

desarrollos similares en la regién-n y en la fase-f3, los cuales se detallan a continuacién
Regién-n

Restando el modelo no cerrado para esta region, dado en la ecuacién (8.68), a la ecuacién de

la concentracion puntual, dada por la ecuacidn (8.47), se obtiene la ecuacién que gobierna a las



8.2 Ecuaciones que gobiernan el fransporte de masa de la especie A 116

desviaciones de la concentracion en la regiéon-n:

94 - s _
atn + V- ((can) ¥y +Eanvy) = V- (Canvy) T — k%) Lagn ((can) = (cac)®)
k°agny . . _ 1 .
— m / (CAn - AG) dA = V. .@An VCAT] — W /nnCAn dA (879)
no %77

De forma similar que para la regién-o, conviene ahora realizar un andlisis de orden de magnitud
para conocer cudles términos aportan poco a la ecuacién anterior. A través de este andlisis, que es
idéntico al presentado arriba, se determina que los términos no locales para la conveccién y difusion
pueden ser despreciados con respecto a los respectivos términos locales, debido a la siguiente

restriccion de escala:
<L (8.80)

donde ¢y es la maxima de las longitudes caracteristicas de la region-n.
Asi también, es posible despreciar al término de acumulacién cuando el tiempo caracteristico

cumple con la siguiente restriccion:

2
ETI

G (11 Peg + P

CAn

o <t (8.81)
Se concluye que la ecuacion que describe a las desviaciones en la region-1, una vez tomada en

cuenta la naturaleza solenoidal de vy y sus desviaciones, es la siguiente:

Vi - (Vean)™) +Vn - (Véan) = V- (Zan Vean) +k%e; ' aoy ((can)” — {cas))
kCagny

/ (Can —Cac) dA, enlaregion-n (8.82)
Enhno

o
Fase-f
Con el fin de obtener a la ecuacién que gobierna a las desviaciones de la concentracion en esta

fase, se resta el modelo no cerrado dado en la ecuacién (8.71) a la ecuacién puntual dada por la



8.2 Ecuaciones que gobiernan el fransporte de masa de la especie A 117

ecuacién (8.48) para obtener:

aCA - ~ ~ -
P ((eap)P9p+aapvp ) = V- (eapvp)® + K5 agp ((cao) = (eap)P)
| Haop / VA=V | D5 | Viys— - / 1 dA (8.83)
- —— [ n .
EﬁAﬁc CA[S AB CAB [3 BoCAB

Do

Siguiendo un procedimiento similar al presentado para las regiones o y 1, la ecuacién anterior

se reduce a:

V- (Vicap)P) +vp - (Venp) = V- (ZapVeap) —KPeg " aop((cac) — (cap)?)

KB
~dop / o—Cap) dA, enlafase-B (8.84)
 EpAgo -

esto implica aceptar las restricciones de escala espacial y temporal:

lg<L (8.852)
52
0 b e | < (8.85b)
@AB (1+P€B+7ﬁd é:c; Ap )

donde /g es la longitud caracteristica de la fase-f3.

Con esto concluye la deduccién de las ecuaciones que gobiernan a las desviaciones espaciales
en los tres dominios. Es necesario deducir ahora las condiciones de frontera para las desviaciones
de la concentracidn de la especie A, para esto se aplica la descomposicion espacial de Gray (1975)

a las ecuaciones (8.49), (8.52), (8.50) y (8.54) dando lugar a las expresiones:

Do - {can) "V — o - PanV(can)" +Mne - EanVn = Myo - Pan Vean = Myo - (cac) °v°
—yo - DacV{cao)® +Myo - CacV —Myo - DacViss, en e (8.86a)
N6 - (can) Vi = Bno - Dan V{can) + o - Ean ¥y —Myo - DanVéan =

k®((can)™ = (cac)®) +k° (Can — Cas), en Gpo (8.86b)
Nop - (ca0) OV —Nop - ZacV{cac)® +Nop - EaoV" —Nop - DacVers = op - (cap)’ Vg

—Ngg @AﬁV<CAﬁ>ﬁ +Ngp - CapVp —Ngp - @ABVEA[% en JZfGﬁ (8.86¢)



8.2 Ecuaciones que gobiernan el fransporte de masa de la especie A 118

—Ngp - <CAB>ﬁVB —i—nc,ﬁ . @AﬁV<CAﬁ>ﬁ —Ngp 'EABVﬁ —|—n0ﬁ . ‘@ABVEA[? =

kP ((cas)® — <CAﬁ>'B) + kP (Gao — Cap)s en gp (8.86d)

Debido a que este problema de cerradura se plantea para una celda unitaria periédica, se imponen

las siguientes condiciones de periodicidad:

EAﬁ (I‘ﬁ +l3) = EAﬁ (l‘ﬁ) (8.87¢)

Ademés, los campos de las desviaciones estdn acotados de acuerdo con las siguientes restricciones

integrales:
(€40)° =0 (Gaq)"=0 (Gap)f =0 (3.88)

Tomando en cuenta a las tres ecuaciones para las desviaciones, y a las cuatro condiciones de
frontera interfaciales, se identifican las fuentes: V{cas)®, V(can)™, V(cAﬁ>ﬁ, (cac)®, (can)y
(ca ,3)/3. Esto significa que se tendrian que escribir soluciones formales en términos de estas fuentes
usando seis variables de cerradura para las desviaciones en cada fase, lo cual da un total de 18
incognitas. Para reducir el nimero de fuentes, se propone como primera aproximacién adoptar
la suposicién de equilibrio local mésico. Bajo esta suposicion, la concentraciéon promedio en la
region-n es igual a la concentracién promedio intrinseca en la regién-o y la fase-f3. Esta suposicién
se ha usado antes en el estudio de sistemas bioldgicos como las biopeliculas (Wood y Whitaker,
2000). La caracteristica principal del equilibrio local mésico es que la siguiente igualdad representa

una aproximacion razonable:

(cac)® = (can) = (cap)? = (ca) (8.89)

Con base en esta suposicion, el problema de las desviaciones se reduce a:

kC agy

V. V<CA> +v°. (VEAO-) =V. (D* . VEAG) —
€sAcn

/ (&an — Eno) dA

Ao
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kﬁ
Aop / — CAﬁ ) dA, enlaregion-o (8.90a)
go'Acrﬂ
kO'
¥+ Viea) +Vn - (Vaan) = V- (Zan Véan) + Z"” / (éan —Cac) dA, enlaregién-n
nno
no
(8.90b)
kBa
V- Vica)+vp-(Véug) =V - (ZupVeiap) — S,BA;i (Cac —Cap) dA, enlafase-B  (8.90c)

BG
- nng N @AGV<CA> + nng . EA(yVG - nnc * @AGVEAdy cn ﬂng (8.90d)
nno-(<CA>Vn_@AnV<CA>+ EAnVn_@Anngn) :ka(éAn_EAg), en Mng (8906)

noﬁ . <CA>VG — noﬁ . @AGV<CA> —|—n0ﬁ . 5A6VG — ncﬁ . -@AGVEAG = llaﬁ . <CA>V[3

—Ngp - DagV(ca) +ngp-CapVp —Ngp - DapViapg, en sp (8.901f)
—ngp - ({ca)Vp+ DupV(ca) — CapVp + DupVing) = kP (Cac — Cap), en g (8.90g)
Eao(ro+1) = Eas(rs), i=1,2,3 (8.90h)
an(tn +1;) = Gan(ry), i=1,2,3 (8.90i)
Cap(rg+13) = Cap(rp) (8.90))
(Gas)° =0, (Can)"=0, (Cap)f =0 (8.90k)

En este nuevo planteamiento, dnicamente se identifican dos fuentes: V(c4) y (c4). Con estas

fuentes se proponen las siguientes soluciones formales:

Cac =bo - V<CA> —|—SG<CA> (8.91a)
Can =bn - V{ca) +sp{ca) (8.91b)
Cap =bg ~V<CA>+S5<CA> (8.91c¢)

Esta solucién formal es significativamente mds sencilla que la solucién que hubiese sido
formulada a partir de las seis fuentes originales. Sin embargo, esta simplificacién conlleva un mayor
nimero de suposiciones, las cuales son adicionales a las suposiciones espaciales y temporales
tipicas. A pesar de esto, es conveniente continuar con este desarrollo, a fin de obtener una primera

aproximacion para la deduccion de un modelo de transporte de masa para el casete de ultrafiltracion.
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En caso de no resultar, de acuerdo con la simulacién numérica, en un modelo adecuado para

representar al sistema en cuestion, seria necesario retomar el problema original de las seis fuentes.

8.2.4 Problemas de cerradura

Sustituyendo las soluciones formales en el problema para las desviaciones, se obtienen los

siguientes problemas de cerradura:

PROBLEMA 1

kcagn kﬁ agﬁ

€sAon

%9 4v0 . (Vbg) = V- (D*-Vhbg) — /(bn—bg) dA +

A5
on P 4

op

(bG _bﬁ) dA7

en la regién-o

(8.92a)

kr
V5 +vs- (Vbs) = V-(2,5Vbs) + ZGS/(bg—bg)dA, enlaregion-8, S=n,8, T=o0.p

€550
/50

— Ny Dan +Npe - Vpby —Nye - Zan Vby
= —Nyo%ac +Nyo - Vobs —Nyo - ZasVbs, en s
—NyoDan +Npo - by —Nyg - ZanVby =k%(by —bs), en s
—NgDac +Ngp - Vb —Ngp - D46 Vbs
= —NggZsp +Ngp Vgbg —ngp - Z4gVbg, en osp
N Dap —Nop Vb +Ngp - ZagVbg =kP (bs —bg), en g
bs(rs+1;) =bs(rs), i=1,2,3, §=o0n
b (rg+13) = b (rp)

<b5>6:07 6:67n7ﬁ

(8.92b)

(8.92¢)

(8.92d)

(8.92¢)
(8.92f)
(8.92¢)
(8.92h)

(8.921)

A través del andlisis de las ecuaciones de los dominios, se concluye que los estimados de

ordenes de magnitud de las variables de cerradura b, by y bg son iguales y estdn dados por:

méx(b;)) =0(¢), i=0o,n,B

(8.93)

donde ¢ es la maxima longitud caracteristica de las fases y regiones al nivel de escala de la celda
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periddica unitaria.

PROBLEMA II
c * k®agn kﬁacﬁ -
v’ Vs =V (D" Vs5) — / (sn — o) dA+ ——— / (s¢ —sg) dA, enlaregion-c
SGAGT] gng-ﬁ
szor, Mdﬁ
(8.94a)
Kags Ny
vs - Vsg :V‘(@A5VS5)+8 vl /(s(;—so) dA, enlaregion-6, 6=n,8, I'=0,p
) 66<Q{60‘
(8.94b)
nno- . Vr' +nng : VnSn - nnc . @AUVSU
=MNyo -V’ +Nyo - Vosg —Nyo - DacVss, en s (8.94¢)
nnGVn +nngVnSn _nng.@AnvsTl :kG(Sr, _Sg), en ﬂng (8.94d)
ngg Ve +ngp - Voss —Ngp - DacVso
=Ngp Vg +Nsg - Vpsg —Ngp - @AﬁVSﬁ, en %0'[3 (8.94e)
—Ngg Vg —Ngp - VpsSg +Ngg - @AﬁVSﬁ = kP (5o —SB), en .!Z{gﬁ (8.941)
ss(rs+1;) =s5(rs), i=1,23, d=o0,n (8.94¢)
5B (l‘ﬁ +l3) =SB (l‘/;), (8.94h)
(s5)°=0, 8=o0,n,B (8.94i)

Analizando las fuentes de este problema, se deduce que el orden de magnitud maximo para sq
es 1. Ademas, dado que al sustituir el orden de magnitud en las maximas magnitudes para sy y sg,

resulta que todas convergen en 1. Con esto se concluye que:

max(s;)) =0(1) i=o,n,B (8.95)



8.2 Ecuaciones que gobiernan el fransporte de masa de la especie A 122

8.2.5 Modelo cerrado

Una vez estimado el orden de magnitud de las variables de cerradura, se retoma ahora a las
ecuaciones del modelo no cerrado. Al multiplicar la ecuacién promedio correspondiente a cada

fase o regidn por su respectiva fraccion volumétrica se obtienen las expresiones:

0{cas)®
fo < 3tc> + &5V ((cac)?(v)°) + €V - (CaoV?)° —kacn({can)" — (cac)®)
kCa kﬁa
=t /(@,,, i) dA+KPagg((cas)® — (cap)P) + —2P / o —Cap)d
N o
1
_v.|p. V<CAG>%G+V/nG,35AG dA (8.962)
7
d{can)N
& <3;7> +&, V- ({ean) M (v)") +&q V- (CanVn) T +kacn ({can)™ — (cac))
k®acy _ . 1 ~
Do i I
a<CA >ﬁ ~
g5 — 5+ 5V ((cap)? (vp)P) + 6V - (eapvp)? —KPagp((cas)® — (cap)?)
kﬁao-ﬁ B 1 -
— A / _CAB dA V. @Aﬁ V<CA[3> 8B+V /nBGCAﬁ dA (896C)
po Tyo Tyo

Sumando las ecuaciones anteriores es posible cancelar los términos asociados con las resisten-
cias a la transferencia de masa en las fronteras. Una vez realizado esto, se da lugar a una tnica
ecuacién que describe el transporte de masa de la especie A en el casete de ultrafiltracién:

(e}
d{cac) d(can)" B(CA,g}ﬁ

Cogr ThTg THB T +&5V - ({cas)?(v7)?) + &7V - ({can)" (vn)")

+eV - ((cap)? (vg)P) + 86V - (EaoV7)% + &7V - (Eanva)" + gV - (Eapvp)P

. 1 ~
Ay oy
1
+V. gAﬁ V<CAﬁ>ﬁ£ﬁ+V /nﬁGEAﬁ dA (8.97)
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A continuacién se aplica la suposicién de equilibrio local mésico, de la misma forma que
se utiliz6 para el problema de las desviaciones. Considerando lo anterior, la ecuacién (8.97) se
reescribe en términos de la concentracion local promedio de la especie A, (c4), de la siguiente

forma:

d{ca)
ot

+ €6V ((€0V)%) + €V ((eanv)") + €6V - ((apvp)P)

(€6 +&q +p) + &5V ((ca)(vO)) +&q V- ({ca) (v)) + €5V - ((ca) (vp)P)

=V. (D* . V<CA>86 +.@AnV<CA>£n + -@A[}V<CA>8[3)

1 9, 2
+V.|D*. v /nGﬁEAG dA | + % /nnEAn dA + %ﬁ / ngsCap dA (8.98)
Ay Iy Ao
Cada uno de los filtros presentes en el modelo anterior debe ser sustituido por las soluciones para
las variables de las desviaciones deducidas anteriormente. Para ello, se sustituyen las soluciones
formales, dadas en las ecuaciones (8.91), en la ecuacién anterior, y dan lugar al siguiente resultado

después de aplicar la relacién de Dupuit-Forchheimer:

(6o + 0+ 28) 2L L9 ((e0) (V7 )o) V- (lea) () + V() () )

+V-((vbo)o - Vica)) + V- ((VIs0)o(ca)) + V- ((viby)n - Vica)) + V- ({(vqsy)n(ca))

+V-((vgbp)p - Vica)) + V- ((vgsp)pca)) = V- (D" V{ca)eo + DanVca)en + ZapVica)ep)

1 9 9
Lv.|p. V/nc,ﬁbo_.V@A}dA +$/nnbn.v<cA>dA+%ﬁ/nﬁcbﬁ.wcA) dA

P Iy Ao

Vv Vv

« [ 1 2, 2,
+V.|D*- v /ncﬁso(cA) dA | +220 nysy{ca) dA+ 28 / ngssg(ca) dA (8.99)
A Ay Ayg

Factorizando a (c4) y V{c4) se pueden agrupar términos semejantes, para obtener la forma final
para el modelo de medio efectivo para el casete de ultrafiltracion. Este modelo ya no distingue entre
las dos regiones y la fase presentes en el volumen de promediado, sino que permite representar al

casete como un nuevo continuo. La ecuacion estd dada de la siguiente forma:
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Modelo 8.2.1 — Modelo de medio efectivo para el transporte de masa de la especie A.

d{ca)
ot

Acumulacién de masa

+  V((ea)yver) = V-(Des-Vica)) (8.100)
——— ———

Transporte por conveccién  Transporte por dispersion

donde el vector de velocidad efectiva se define como:

(€ +&n+€p)Ver = (V7)o + (v)n + (Vg)p + (V7So)o + (Vnsn)n + (vesp)p

. [ 1 Da D
b V/“"ﬁs" dA _7'7/11,,% an-=2 /nﬁcsﬁ dA (8.101)
L2 J2777 %50'

y el tensor de dispersion efectiva:

(86 +£n + sﬁ)Def =
A A
Zap bg dA — (vb b b 8.102
+= | Mpobp dA—(v°bo)o — (Vnbn)y — (vsbp)p (8.102)
o

Los términos de acumulacién, conveccidn y dispersion de masa de la especie A estdn también
presentes en las ecuaciones de la microescala. Por esta razén, la ecuacion (8.100) tiene significado
fisico y estructura matemadtica predecible. Sin embargo, la ventaja de dicha ecuacién con respecto
a otras que han sido postuladas, es que la deduccion de la misma permite la definicién de las
ecuaciones (8.101) y (8.102), las cuales no resultan obvias ni predecibles. El vector de velocidad
efectiva y el tensor de dispersion efectiva son coeficientes de medio efectivo. Al tratarse de un
modelo a priori, ambos pueden ser predichos al resolver los dos problemas de cerradura asociados
al problema de equilibrio local mésico. Dichos problemas de cerradura no se traducen en un
ejercicio de computo demandante y presentan la ventaja de poder obtener un valor no arbitrario
para el vector de velocidad efectiva y para el tensor de dispersion efectiva. Esta es la principal
diferencia con respecto a los modelos a posteriori, donde se realiza un ajuste para encontrar el valor

de estos coeficientes.
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En las ecuaciones (8.101) y (8.102) puede notarse el importante papel de los filtros matematicos.
Los filtros convectivos y dispersivos permiten, a través de las variables de cerradura, identificar y
presentar en la ecuacidn final a aquella informacién proveniente de la microescala que contribuye
macroscépicamente a la conveccidn y dispersion, respectivamente. Respecto al vector de velocidad
efectiva, en la ecuacién (8.101) se observan del lado derecho de la ecuacidn, tres términos que
corresponden a la velocidad en cada fase o region, seguidos por tres términos provenientes de filtros
convectivos, y finalmente tres términos originados a partir de filtros dispersivos. La informacién
proveniente de los filtros sirve de correccidn a la suma de las velocidades promedio de las fases y
regiones. De forma similar, en la definicién para el tensor de dispersidn efectiva, ecuacion (8.102),
estd presente el aporte de los filtros. La difusividad efectiva corresponde a una correccién para la
dispersion, proporcionada por los filtros difusivos; mientras que la dispersién hidrodindmica realiza

correcciones a partir de filtros convectivos.

Resumen de los modelos del tanque de membrana

En el tanque de membrana coexisten dos regiones. La region-{ representa al medio efectivo
de la membrana de ultrafiltracion, mientras que la regién-n estd compuesta por la fase-f3, s6lidos
inertes mecdnicamente, y contiene a la especie A. Las ecuaciones que definen a la regién-¢ fueron
desarrolladas en las secciones anteriores; sin embargo, para la regidn-1 no es necesario llevar a cabo
un desarrollo, ya que las ecuaciones microscépicas y macroscopicas conservan la misma estructura,

la cual se presenta a continuacién en el desglose de las expresiones para ambos dominios.

Transporte de masa total y cantidad de movimiento

Las ecuaciones que gobiernan el transporte de masa total estdn dadas por:

V.(v) =0, enlaregion-¢ (8.103a)

V.v, =0, enlaregion-n (8.103b)

Mientras que las ecuaciones de transporte de cantidad de movimiento se definen de la siguiente

manera:

(v)y = _NH -V(27), enlaregién-§ (8.104a)
prom
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PnVy Vv ==V Py +uVivy, enlaregiénn (8.104b)

Ademds se imponen las siguientes condiciones de frontera:

Vn = Vef, €N pe (8.105a)
Vi = Vne, €n.97, (8.105b)
vy =0, en, (8.105¢)
P = Pym, en gy (8.105d)
Vef = Vefsup, €N .9, (8.105¢)

De acuerdo con las ecuaciones anteriores, se supone continuidad de la velocidad en la frontera
entre la region-1 y la regién-¢. En la superficie de entrada del tanque (<), se supone conocida
la velocidad del fluido en la regién-n (vy.). En la superficie con las paredes del tanque (%7,) la
velocidad del fluido en la regién-1 es cero. ok , en contacto con la atmésfera (7,,,), la presion
corresponde a la atmosférica (Z,,). Por ultimo, en la superficie de salida del permeado por el

casete de ultrafiltracién (7,) se supone conocida la velocidad efectiva (Ve fup).

Transporte de masa de la especie A

Las ecuaciones macroscopicas que gobiernan el transporte de masa de la especie A dentro y

fuera de los casetes de ultrafiltracion son:

0

S‘:g +V(cagVer) =V (Des-Veur), enlaregion-C (8.106a)
aCAn ..

3 + V- (canvy) =V -(ZanVcay), enlaregion-n (8.106b)

Para completar el planteamiento del problema macroscépico del transporte de masa de la

especie A, se imponen las siguientes condiciones de frontera e iniciales:

nnc “CALYAL = nng; *CAnVAn, €N JZ{ng; (8.107a)

Ny CagVar = kC(CAn _CAC)7 en ﬂng (8.107b)
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Ng, - CarVag = k%(cag —cao)y  en g, (8.107¢)
—Ny,- DanVean =0, en g, (8.107d)
Ny CacVac =0,  en oy, (8.107e)
¢l = cane, e€n., (8.107f)
Cuandor =0, CAC = CAL0s  CAn = CAnoO (8.107g)

De acuerdo con estas expresiones, en la frontera entre la regién-n y la regién-{ se impuso una
condicidn de frontera de continuidad del flux total de masa, ademds de que se consideran resistencias
a la transferencia de masa en esta frontera. Asi también, entre la regién-¢ y el permeado estin
presentes resistencias a la transferencias de masa. Ademads, no se considera transporte de masa de
la especie A entre la regién-n y las paredes del tanque (.%7,), ni entre la regién-{ y la atmdsfera
(Z5up). Esto dltimo se traduce en suponer que no hay evaporacion de la fase fluida. Se suponen
conocidas las concentraciones iniciales de la especie A en las regiones 1 (cano) Y € (cago); ademds,
la concentracién promedio de la especie A en la regién-n del tanque aerobio (cg) serd la misma

que la concentracion de la especie A en la region-n a la entrada del tanque de membrana (can.).

Adimensionalizaciéon

De forma similar a la adimensionalizacién de las ecuaciones del tanque aerobio, se presentan

los siguientes cambios de variable:

CAL . _Cam . _CAL0 . CAn0 e _ Der « _ Dan
C* =" =) c = c =) D = ) ‘@ =
AL T T g AT g A0 e T Dup M g
2 t % H VYef v Vref
tp=—"—, t'=—, V' =V{, H=— v .= , o vi=—1 e, =-"%
@Aﬁ Ip ‘ E% e Vref 1 Vref el Vref
Vef_mp _ efsup <V> _ < > t@n — n c@mm — atm t@> < 2> (8108)

) = ’ R 2 =
Vref Vref Pn Vief Pn Vief pcvref

donde * denota la naturaleza adimensional de la variable en cuestién; ademas, p es el tiempo carac-
teristico de la difusion para la especie A en el tanque de membrana, ¢* es el tiempo adimensional.
También, v, s es la velocidad de referencia, la cual es la mdxima alcanzada dentro del sistema y
e,,, €s un vector unitario en la direccién de la velocidad de referencia. Ademds, se utilizan las

siguientes definiciones de nimeros adimensionales:
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Definicién 8.3.1 — Numero de Reynolds. Se utiliza para caracterizar el movimiento de un
fluido, y se define como el cociente entre los esfuerzos inerciales y los viscosos. Como se puede
notar, anteriormente se han definido dos diferentes niimeros de Reynolds, uno para la regién-n
(Re) y uno para la region-¢ (Re.). Esto significa que el movimiento del fluido dentro y fuera
de los casetes de ultrafiltracidn tendrd caracteristicas diferentes por la diferente proporcién de

esfuerzos inerciales y viscosos. Esto repercute finalmente en el transporte de la especie A.

l l
Re = Pn¥rette o _ LePeVres (8.109)

H Uprom
Definicion 8.3.2 — Nuimero de Péclet. Se define como el la relacién entre la velocidad de
adveccion y la velocidad de difusion de la especie quimica. Nimeros de Péclet (Pe) mucho
mayores a 1 (Pe > 1) indican una dominancia por parte de la adveccién sobre el movimiento
del fluido y la transferencia de masa; mientras que si Pe < 1, el fendmeno es dominado por la
difusién molecular.

B Vrefgc

Pe =
-@Aﬁ

(8.110)

Este nimero adimensional se relaciona con el nimero de Reynolds de la siguiente manera:

. e Vref

Pe =
Dap

= Re Sc (8.111)

donde Sc es el nimero Schmidt.
Definicién 8.3.3 — Nimero Schmidt. Nidmero adimensional definido como la relacién entre

la difusién de cantidad de movimiento y la difusién de masa.

Se definen también dos diferentes nimeros de Biot, uno para la frontera entre la regién-n y la
regién-¢ (Biy ) y otro para la frontera entre la region- y el permeado fuera del tanque (Bi¢,). La
definicion y consecuencias de un incremento o decremento del valor de este niimero adimensional
son las mismas que aquellas discutidas para el tanque aerobio:

kS, koL,

— ¢ Big,=—F% (8.112)
Dag’ T Dug

Biyy =

Con base en estas definiciones, se obtienen las versiones adimensionales de las ecuaciones que
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describen el transporte de masa y cantidad de movimiento, las cuales se muestran a continuacion.

Ecuaciones de transporte de masa total y cantidad de movimiento

Haciendo uso de los cambios de variable y definiciones dadas, las ecuaciones que gobiernan el

transporte de masa total y cantidad de movimiento son:

V¥ (v)*=0, enlaregién-§
(v)* = —Re H" - V*(2)*  enlaregion-¢
Vv, =0, enlaregién-n

1
vy -Vivy = -V'Z) + R—V*ZV;, en la regién-n
e

= %

* *
Vp =V, €N ‘Qiné
V;; =e,,,, end,

v, =0, enw,

*
n
@,’; =P w0 g

* *
Ver =Vefsups €Ny

Ecuaciones de fransporte de masa de la especie A

(8.113a)
(8.113b)
(8.113c)
(8.113d)
(8.113¢)
(8.113f)
(8.113g)
(8.113h)

(8.1131)

De forma similar, se sustituyen los niimeros y variables adimensionales definidos anteriormente,

y descomponiendo al flux total en flux convectivo y difusivo se obtiene:

ac*

a;‘f LV (v )Pe = V7 (Dl V'C),),  enlaregion-
ot CanVn)fe= anY Can); enlaregion-n

Mg -CagVePe—mpg - (D:f'V*CZC> =nyg-ChigVpPe—nng - (75, Vchy),  en oy

Mg - CagVePe—npg - (D:f ' V*CZC> = Bing(can —cag)s en g
n,- cvePe—ng, - (Dip- V'ei ) = Bigy(che — cio),  en o,
—Np - D4p Ve =0, en ),

Ny CheViPe— Mgy (D:f : V*c/";g) =0, en

* _n*
CAne =C4 » €N,

(8.114a)

(8.114b)
(8.114c)
(8.114d)
(8.114e)
(8.1141)
(8.114g)

(8.114h)



8.3 Resumen de los modelos del tanque de membrana 130

Cuando? =0, ¢ =Chrg, Can = Cano (8.1144)

Una vez planteados los modelos para la especie A, se procede a resolverlos numéricamente.

Esto se lleva a cabo en el capitulo 10.
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9."Andlisis del tanque aerobio|

9.1

e g ——a e P

Preliminares

En este capitulo se llevan a cabo las simulaciones numéricas y anélisis del transporte de masa
del tanque aerobio, esto conlleva la simulacion, por separado, de los AGCL (seccién 9.1) y del
oxigeno (seccion 9.2). El andlisis para cada especie quimica es similar. En primer lugar, se realiza
un andlisis paramétrico, donde se delimita el intervalo aplicable de todos los pardmetros y nlimeros
adimensionales que involucran los modelos respectivos. Posteriormente, se evaliia la magnitud del
efecto de estos, lo cual permite establecer las condiciones de disefio y operaciéon que generan los
mejores resultados en términos de la variable respuesta. Los resultados de estos dos secciones se
Ilevan a cabo suponiendo un solo tamafio de fldculos. Posteriormente, se estudia el efecto que tiene
la distribucion de tamaiios de fléculo sobre el consumo de AGCL y de oxigeno. Finalmente, se

resumen los resultados obtenidos para ambas especies en la seccién 9.3.

Andilisis de la dindmica de la concentraciéon de AGCL

Las ecuaciones adimiensionales obtenidas para los AGCL que describen el transporte de
masa en el tanque aerobio, fueron resueltas numéricamente en el software Comsol Multiphysics
5.5 (Anexo A). Para el andlisis del tanque aerobio se utiliz6 una malla computacional con 1000

elementos. Esta malla fue seleccionada por provocar un error nulo con respecto a mallas mds finas
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Figura 9.1. Dindmica de la concentracion adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacion. .BiA =1, q)/%n =0.8, a’,‘w =1, afﬂ =0.5,6=06,ep, =04,K; =1,
,u;;A =9, OCI’EA =2,&,=0.8, Q; =0.00003, k = 0.25. Condiciones iniciales: CZS =0.2, ijjo =0.1.

(2000 elementos), y permite una simulacion precisa. Para comenzar la simulacion, se fijaron valores
dentro de magnitudes razonables reportadas en la literatura (ver referencias de la Tabla 9.1. La
dindmica de la concentraciéon de AGCL en las fases y regiones del tanque aerobio, en esta primera
simulacion numérica, se muestran en la Figura 9.1. Aqui se modela el caso en que al inicio, la
concentraciéon adimensional en la regién liquida es 0.2, mientras que en los fléculos y la inter-regién
entre ambas es la misma y posee un valor de 0.1, representando la proporcidn con respecto a la
concentracién adimensional maxima.

Como se puede notar en la Figura 9.1, se grafican tres concentraciones diferentes, la primera es
la concentracién promedio de los AGCL en la regién liquida (cg*), la segunda corresponde a la
concentracion promedio en los fléculos (c} ), mientras que la tercera es la concentracion de AGCL
en la frontera entre la region liquida y los fléculos (cjm »)- Estas tres concentraciones son importantes
porque permiten evaluar tanto la generacién como el consumo de los AGCL en el sistema. Se
debe recordar que los AGCL se generan en la frontera entre la gota oleosa y la regién liquida y
se disuelve en la segunda. Por lo tanto, puede observarse que en primero, la concentracién en la
region liquida se vea incrementada. Posteriormente, los AGCL son transportados hacia los fléculos,

por lo cual se observa un incremento en la concentracidn, primero en la interfase y posteriormente
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en la concentracion promedio de los fléculos. Todas las concentraciones adimensionales se ven
incrementadas con tasas similares. Finalmente, las tres concentraciones llegan a un equilibrio,
el cual depende de las condiciones iniciales y de la magnitud de los pardmetros de transporte y
reaccion. En este caso particular, la concentracién adimensional en la region liquida y la frontera
sobrepasan la concentracién maxima presente en la fase-A (c), y no se observa se esté llevando
a cabo el fendmeno de degradacién de los AGCL, es por tanto necesario realizar un anélisis
paramétrico que permita obtener valores para éstos que reflejen de mejor forma el proceso en
estudio dentro del tanque aerobio para los AGCL.

Antes de proceder con el andlisis paramétrico, es importante analizar la naturaleza de los
modelos del tanque aerobio, a fin de aclarar la forma en que dicho andlisis debe llevarse a cabo.
Con excepcion de los modelos para los fléculos, las ecuaciones gobernantes del transporte y
reaccion en el resto de las fases y regiones, tanto para la especie A como para la especie B, son
ecuaciones lineales. Una de las caracteristicas principales de los modelos lineales es su capacidad
de superposicion. La superposicién implica que la salida debida a cada entrada es independiente
de otras entradas del modelo, donde cada entrada hace referencia a un parametro distinto. Es por
esto posible realizar una serie de simulaciones de un sistema lineal examinando cada entrada por
separado, y donde la salida del sistema para cualquier combinacién de entradas es la suma de las
salidas de la simulaciones individuales (Gray y Gray, 2017). A pesar de que, debido al término de
consumo dado por un modelo de tipo Michaelis-Menten, la ecuacién gobernante en los fléculos es
no lineal, ha sido demostrado que las soluciones numéricas para este tipo de modelos pueden ser
aproximados mediante modelos lineales de orden uno y cero (Valdés-Parada y col., 2005). Esto da
pauta para proceder con el andlisis de esta ecuacién de la misma forma que para un modelo lineal
y a no requerir el andlisis de la interaccién entre los diferentes pardmetros involucrados en estas

ecuaciones y su repercusion sobre la variable respuesta.

Delimitacion de los pardmetros en el modelo

Para seleccionar la magnitud para cada parametro adimensional, se buscaron en la literatura
valores minimos y maximos que estos pueden adoptar. Dichos valores se reportan en la Tabla
9.1, donde se listan las fuentes a partir de las cuales se proponen los intervalos para los valores.
No todos los intervalos se establecieron a través de referencias bibliograficas para sistemas bio-

l6gicos que involucran microorganismos. En algunos casos se tomaron referencias de rectores
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Tabla 9.1. Intervalo de validez de los pardmetros.

Pardmetro Min Max Referencias
Biy 0.1 10 Valdés-Parada y col. (2005)
¢/%n 0.1 2 Valdés-Parada y col. (2005); Villadsen (2016)
ane 0.1 1
a; A 0.1 1
& 0.1 1 Wood y Whitaker (2000); Chu y Lee (2004a)
€p, 0.1 1—-¢, —é&n,
K3 1
yj;A 1x1076 9 Hsu y col. (1983); Nakhla y col. (2006)
aI’;A 1x1073 9 Jiy col. (2015); Javed y col. (2018)
€ 0.6 1
) 3x107°  5x107° (GE, 2014)
k 0.25 Wood y Whitaker (2000)

quimicos/bioldgicos, y por tanto, se realizaron ajustes a los intervalos. De esta forma, los pardme-
tros fueron limitados por su propia definicién y se establecieron los valores minimos y maximos
mediante la evaluacion de simulaciones dentro del rango de valores dado por las referencias. A
continuacién se muestra el razonamiento detrds de los intervalos establecidos para los pardmetros:
Biy, ¢/%n, a;w, a;*ﬂ, ep,. Ky y &y.

En la Figura 9.2 se muestra el caso particular del nimero de Biot para los AGCL (Bi,4). Su
valor, cuando no hay cambios ni en el sistema ni en las propiedades de las sustancias, depende
principalmente del coeficiente interfacial de transferencia de masa, y éste, a su vez, del régimen de
flujo y de los coeficientes de transporte en la region liquida. Con valores para el nimero de Biot por
debajo de 0.1, aumentan las resistencias interfaciales a la transferencia de masa, lo cual ocasiona
que se transporten pocos AGCL al interior del fléculo con respecto a la cantidad que los fléculos
pueden oxidar. Bajo estas condiciones, los fléculos se encontrarian subutilizados y la condicién
de operacién consistird en una baja tasa de mezclado. Nimeros de Biot por debajo de 0.1 se ven
reflejados como un incremento en la concentracién adimensional de la especie A en regién liquida
del tanque con respecto al tiempo adimensional. Por tratarse de un tanque agitado neuméticamente,
reducir la agitacion se relaciona con una disminucién en la tasa de aireacién y por lo tanto en una

menor tasa de suministro de oxigeno. A valores altos del Biot, por arriba de 10, se reducen las
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Figura 9.2. Efecto del nimero de Biot en la dindmica de la concentracién adimensional de la
e§pecie A. ¢/%n =0.8,ap, =1, ajm =0.5,6=006,ep, =04, Ky =1,up =9, 05 =2,€;,=0.8,
Q: = 0.00003, k = 0.25. Condiciones iniciales: cj; = 0.2, Cawjo = 0.1.

resistencias interfaciales a la transferencia de masa. En este caso, se transporta mayor cantidad
de AGCL con respecto a la que se oxida, saturando a los fléculos. Valores por arriba de 10 no
mejoran la oxidacién de los AGCL. Ademds, para conseguir valores altos de Biot, es necesaria
una agitacion vigorosa en régimen turbulento, lo cual implica mds aireacién y a su vez un mayor
consumo energético.

El médulo de Thiele para la frontera entre la fase oleosa y la regién liquida (¢>/%n) se define
como la relacidn ente la tasa de reaccidn y la tasa de difusion de los AGCL. Esto puede interpretarse
como la eficiencia de la reaccién de hidrélisis de G&A a AGCL en esta frontera. De acuerdo con la
Figura 9.3, a valores por debajo de 0.1 para el médulo de Thiele, la concentracién de AGCL en el
tanque cae rapidamente debido a su consumo en los fléculos, de la misma forma que para valores
bajos del Biot. Esto provoca se subutilicen los fléculos, pues se transporta menor concentracioén de
AGCL de la que son capaces de oxidar. Sin embargo, se observé que valores por arriba de 2 saturan
al sistema por ser mucho mayor la tasa de hidrélisis que la de oxidacién.

El drea interfacial entre la regién liquida y los fléculos (ap,) es un parametro que depende del
area total interfacial de los fléculos. Dicha superficie puede incrementarse al aumentar el nimero de
fléculos en el tanque o aumentar el tamaiio de éstos, y disminuir al reducir su nimero o su tamafio.
La relacién superficie del fléculo - volumen del tanque es uno de los factores que determinan la

velocidad con la cual ocurre la oxidacion. A valores de esta drea interfacial por debajo de 0.1, la tasa
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Figura 9.3. Efecto del médulo de Thiele en la dindmica de la concentracién adimensional de la
e.specie A.Biy=1,ap, =1, afﬂ =05,6=0.06,ep, =04, Ky =1, up =9, 0p =2, & =0.8,
O} = 0.00003, k = 0.25. Condiciones iniciales: cj; = 0.2, Crwjo =0.1.

de oxidacién es minima, por lo cual los AGCL se acumulan en el tanque. Como se observa en la
Figura 9.4, conforme aumenta el 4rea interfacial se lleva a cabo una mayor oxidacién de los AGCL;
sin embargo, esto requiere un aumento en el nimero de fléculos. Los MBR son capaces de operar
a altas concentraciones de biomasa, de entre 7 y 13.5¢g L} (Itokawa y col., 2008); sin embargo,
se debe fijar un limite a ésta ya que una alta concentracién de fléculos afecta a las condiciones de
mezclado y transporte de las especies. En este estudio se considera como limite maximo ajy,, = 1,
dado que por arriba de este valor no podria considerarse que el sistema es un tanque donde los
fléculos estan dispersos, sino que asemejaria mds a un sistema de lecho empacado.

El 4drea interfacial entre la region liquida y la fase oleosa (a;‘7 ») tiene una definicion similar

aar

ne»> Pero aplicada a la hidrolisis que tiene lugar en la frontera entre la fase oleosa y la region

liquida. Por lo tanto, puede restringirse también a valores entre 0.1 y 1 (datos no mostrados por
brevedad en la presentacion de resultados). La diferencia radica en que un aumento de esta drea
interfacial incrementa la concentraciéon de AGCL disueltos en la region liquida, mientras que una
disminucién del drea tendrd un efecto contrario. Esto se debe a que se lleva a cabo la generacién de
AGCL en esta frontera y la cantidad de AGCL generados es directamente proporcional a la tasa de
hidrélisis.

Otro parametro relacionado con la tasa de oxidacidn es la fraccion volumétrica de células que

consumen a los AGCL (&p, ). Entre mayor sea este nimero, mayor cantidad de la especie A podra ser
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Figura 9.4. Efecto del area interfacial entre la region fluida y los fiéculos en la dindmica de la
concentracioén adimensional de la especie A. Biy = 1, ¢§n =0.8, a;‘m =0.5,¢ =0.6, ep, =04,

K =1, ,u};A =9, OC}SA =2,& =03, Q: = 0.00003, k£ = 0.25. Condiciones iniciales: CZS =0.2,
cf‘wjo =0.1.

oxidada por fléculo y por unidad de tiempo. Sin embargo, dado que entre la fraccién volumétrica de
las células que consumen AGCL, de las células que no consumen (€y, ) y de la matriz extracelular
(€,) conforman la fraccién total del fléculo, su valor no puede sobrepasar la unidad. Mads atin, su
limite superior estard dado por 1 — €, — €y,. Al contrario, cuando el valor de la fraccién volumétrica
de las células que consumen se encuentra por debajo de 0.1, la tasa de oxidacién es minima aunque
haya gran cantidad de flculos en el tanque (datos no mostrados).

La constante de equilibrio termodindmico (K}) representa la cantidad de AGCL que son
transportados hacia las células que los consumen con respecto a la que se encuentra en la matriz
extracelular. Esta se supuso igual a 1, limitando la aplicacién al caso particular donde ambas
concentraciones se encuentran en equilibrio.

Finalmente, la fraccién volumétrica de la regién liquida con respecto al volumen total del tanque
aerobio (&), tambi€n debe ser limitada. Por cuestiones operativas, generalmente esta fraccion es la
mayoritaria para poder llevar a cabo cualquier proceso con células o algin tipo de agregado celular
en suspension. Para que esto se cumpla, &, debe ser mas del 60 % del volumen del tanque y no

puede exceder el 100 %. Por lo tanto, sus valores se encontrardn entre 0.6 y 1.
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Figura 9.5. Anélisis del tamafio del efecto generado por la variacion de cada parametro.

9.1.2 Estimacion de la magnitud de cada efecto

Una forma de visualizar la magnitud de la variacién de la concentracién de AGCL disueltos en
la regién liquida es mediante la realizacién de un barrido de valores dentro de su intervalo definido
en la seccidn anterior. De esta forma, es posible detectar el tipo de efecto que ejerce cada pardmetro,
es decir, si tiene un efecto positivo 0 negativo en la concentracién en estado estacionario. Asi
también, este andlisis permite identificar aquellos pardmetros a los que es mds sensible el modelo,
o0 sea, aquellos que con minimas variaciones generan grandes cambios. En la Figura 9.5 se reporta
el resultado de dicho andlisis, donde se observa que pardmetros como Bia, 0tp, generan pendientes
cercanas a cero. Mientras que los factores que mds influyen en la concentracion de los AGCL en la
region liquida, evidenciado por pendientes pronunciadas, son principalmente ay,, €y €p,.

Complementando este andlisis, en la Tabla 9.2 se encuentran todos los pardmetros involucrados,
agrupados en tres secciones. La clasificacion se llevd a cabo de acuerdo con el orden de magnitud
de la pendiente. La columna de cambio maximo de la pendiente reporta los valores, para cada
pardmetro, donde la variacion de la variable respuesta fue mayor, y corresponden con las pendientes
maximas de las curvas presentadas en la Figura 9.5. Valores absolutos mds grandes son evidencia
de un mayor efecto, mientras que el signo de estos hace referencia a si el efecto es positivo
(donde un aumento en la magnitud del pardmetro conlleva un aumento en la concentracién de
AGCL) o negativo (donde un aumento en la magnitud del pardmetro genera una disminucién en la
concentracion). La columna de condicién de maximo cambio indica en qué seccién del intervalo,

donde se evaluaron los pardmetros, es posible encontrar el mayor efecto de cada pardmetro sobre
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Tabla 9.2. Tamaiio del efecto de los pardmetros para la especie A.

Parametro Cambio maximo de la pendiente Condicion de maximo cambio

T -188.7 bajos (0.6—0.8)
€ 192.28 altos (0.7—0.8)

€p, -132.4 bajos (0.2—0.3)

1z, -81.68 todo el dominio (1x107°—-9)
O 19.79 altos (1-2)

) 11.54 altos (0.8—1)

o, 0.76 todo el dominio (1x1073—-9)
Biy -0.01 bajos (0.1-0.5)

la variable respuesta. aj,,, por ejemplo, genera mayores cambios cuando su magnitud es baja.
La seccion en verde son aquellos parametros que ejercen gran efecto (orden de magnitud de
10?) sobre la variable respuesta, la seccién en amarillo identifica a aquellos que tienen un efecto
moderado (orden de magnitud de 10') sobre CX*, y los que se encuentran en naranja son aquellos
que practicamente no tiene efecto (orden de magnitud de < 1072) sobre la variable. Pardmetros
con valor fijo o intervalos muy cortos no fueron analizados por la poca informacién adicional que
proporciona su andlisis.

Con el fin de determinar las condiciones ideales para simular la operacién del tanque aerobio, se
recurrio a pruebas iterativas utilizando el intervalo antes definido para cada variable y considerando
el tamafio del efecto que cada una posee sobre la variable respuesta. Es importante mencionar que
para la elaboracién de estas graficas se llevé a cabo una normalizacién, utilizando la concentracién
méxima de AGCL en la region liquida que corresponde con la primer grafica de la Figura 9.6. A
continuacién se muestra el mecanismo usado para obtener las condiciones finales seleccionadas
para modelar el tanque aerobio: En la Figura 9.6 se fijaron todos los pardmetros y se vari6 la
magnitud para la tasa mdxima de consumo de AGCL, a manera representativa se reportan los
resultados para tp =7, up, =8y Up =9, en este orden. Posteriormente, se selecciona el valor de
Up, que genere el efecto deseado sobre la concentracion de AGCL (menor concentracién promedio
en la region liquida) y éste reemplaza al valor que antes se tenia fijo para esta variable. De esta
forma, en la Figura 9.7 muestran los resultados para iy, = 9, donde se han fijado todos los demas
pardmetros y varia la magnitud del médulo de Thiele, mostrandose el resultado para los siguientes

valores de ¢/%n: 0.9, 0.5y 0.35. Se puede notar a través de las tres figuras cémo la concentracién de
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Figura 9.7. Efecto de la variacién de (j);%n sobre la concentracion de la especie A. Bia = 1, ap, =1,
a;‘m =05,6=06,ep =04, K3 =1, up =9, 0p, =2, &, = 0.8, QF = 0.00003, k = 0.25.
Condiciones iniciales: CZ; =0.2, ¢}, 0= 0.1.

AGCL en la region liquida disminuye, indicando un mayor consumo.

9.1.3 Condiciones finales para la simulacion de la operacién del tanque aerobio

Una vez realizado el andlisis de los parametros para el modelo del tanque aerobio, se seleccionan
las magnitudes de éstos que presenten mejores resultados en cuanto al consumo de los AGCL. Para
ello, se utilizan los intervalos establecidos en la Tabla 9.1 y, con ayuda del entendimiento del efecto
de los pardmetros sobre la variable respuesta, se obtienen las mejores condiciones de operacién.
Dichas condiciones corresponden a aquellas que promueven la oxidacién de AGCL, limitando la
concentracion de esta especie quimica en la region liquida a la salida del tanque. La dindmica de
la concentracién adimensional resultante se reporta en la Figura 9.8. Para ésta, se utilizaron las

siguientes condiciones iniciales para la concentracién adimensional de AGCL: 1 para la regién
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Figura 9.8. Concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo adimensional de
operacién. Biy = 1, (P?%n =0.15, a’flw =0.9, a;l =08,¢ =07, e, =025, K; =1, ,u;iA =9,
O‘;’A =0.003, &, = 0.85, QZ =0.00003, £ = 0.25. Condiciones iniciales: c% =1, cj‘wjo =0.05.

liquida, 0.05 para los fléculos. En la figura se observa que la concentracién dentro de los fléculos
se encontraba a un determinado nivel y en equilibrio. Con el paso del tiempo, la concentracién en
los fléculos presenta un ligero incremento debido a la mayor tasa de transporte que de oxidacion,
para finalmente oxidar este excedente de AGCL y encontrar condiciones estables alrededor del
tiempo seis adimensional. La misma tendencia se observa en la concentracién interfacial de los
fléculos. En la region liquida, la concentracién de AGCL disueltos decrece sigmoidalmente debido
a la accién de los fléculos, hasta encontrar un punto de estabilidad simultdneo al de los fiéculos y

su frontera. La concentracién final de AGCL se mantiene en un valor de 0.17.

Casos particulares de operacion

Con el programa de simulacién numérica es posible representar lo que tendria lugar en el
tanque, dadas determinadas condiciones de operacién. A manera de ejemplo, en la Figura 9.9
se muestra el caso particular donde la concentraciéon de AGCL presente en la alimentacién del
tanque disminuye a la mitad (0.5). Se puede observar el mismo comportamiento antes descrito; sin
embargo, se modifica la concentracion adimensional de AGCL en estado estacionario, siendo éstos
ligeramente menores (por debajo de 0.15) con respecto a cuando la carga de AGCL es de 1.

Otra situacién que puede tener lugar durante la operacion del sistema de tratamiento, o a
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Figura 9.9. Efecto de una reduccién en la concentracion de la alimentacion del tanque aerobio
sobre la dindmica de degradacién y oxidacién de los AGCL. Biy =1, q))%n =0.15, a;“w =0.9,

a;‘ﬂ =0.8,¢=0.7,€p,=025K; =1, ,LL;SA =9, oc;‘,A =0.003, &, = 0.85, QZ =0.00003, k =0.25.
Condiciones iniciales: CZS =0.5, ¢}, 0= 0.05.

manera de pretratamiento, es la adicién de enzimas hidroliticas en bisqueda de una mejora en la
degradacion de G&A (Cammarota y Freire, 2006; Jeganathan y col., 2006, 2007). Incrementando la
magnitud de q);zm de 0.15 a 0.3 se llevo a cabo la simulacidn de este caso particular (Figura 9.10). Se
observa que un incremento en la tasa de hidrélisis satura el sistema, y a pesar de que se lleva a cabo
la degradacion, ésta no es suficiente como para que el efluente del tanque tenga concentraciones
adimensionales por debajo de 0.3. Esto quiere decir que aumentar la tasa de hidrélisis generara
un efluente con mayor concentracién de AGCL por la saturacién del sistema, y a su vez, una baja
eficiencia de degradacion en el MBR. Siendo esto un efecto indeseable durante la operacién de los

sistemas de tratamiento de aguas residuales.

Distribucién de tamanos de fléculo

De acuerdo con la literatura, los MBR y, en general, los sistemas que involucran biomasa
flocular, no contienen un Unico y uniforme tamaifio de fléculo, sino que poseen una distribucién
de tamafios (Chu y Lee, 2004b; Spérandio y col., 2005; Delgado y col., 2011; Wu y col., 2012;
Shen y col., 2015). Se revisaron los trabajos de Delgado y col. (2011); Wu y col. (2012) como

referencia para generar la distribucién de tamaiios en el presente trabajo, de donde se seleccionaron
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Figura 9.10. Efecto de un incremento en la tasa de hidrédlisis de G&A sobre la oxidacién de
los AGCL. Bigy =1, (P/%n =03, ap, =09, a;l =038, e =07 €, =025 K =1, pup =9,
O‘;’A =0.003, &, = 0.85, QZ =0.00003, £ = 0.25. Condiciones iniciales: c% =1, cj‘wjo =0.05.

seis tamaifios diferentes, y considerando el porcentaje del volumen reportado para cada uno, se
incorpord la distribucién al programa de simulacion (Figura 9.11). Aqui se grafica la concentracion
promedio de cada radio de fléculo, donde el fléculo mds grande es de 55um y el mas pequefio de
Sum. Conforme disminuye el radio de los fléculos, es mayor la concentracién promedio de los
AGCL dentro de ellos, evidenciando una baja capacidad de oxidacién de esta especie. Como se
puede observar, y comparando con la Figura 9.8, el consumo de AGCL promedio entre todos los
fléculos disminuye. Esto se puede atribuir a que, al definir la distribucién de tamafios, se incorporan
fléculos mds pequefios que el inicialmente contemplado (55um). En sinergia, se presenta un menor
consumo de AGCL cuando se considera que no todos los fléculos son del tamafio de fléculo mas
grande.

Con esto concluye el andlisis de la dindmica de la concentracién de AGCL en el tanque aerobio.
Estos resultados se utilizardn como valores de entrada para las simulaciones que se presentan en el
capitulo 10. A continuacién se procede al andlisis de la dinamica de la concentracion de oxigeno

dentro del tanque aerobio.
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Figura 9.11. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A considerando diferentes
tamanos de floculo. Biy = 1, @%n =0.15, a;‘m =0.9, an =038,& =07 ¢p, =025 K; =1,
/.L,";A =9, a,’SA =0.003, &, = 0.85, QZ =0.00003, k = 0.25. Condiciones iniciales: c% =1, CZw/O =
0.05. ‘

Andlisis de la dindmica de la concentracion de oxigeno

De la misma manera que para los AGCL, las ecuaciones adimiensionales obtenidas para el
oxigeno que describen el transporte de masa en el tanque aerobio fueron introducidas al software
Comsol Multiphysics 5.5 como se detalla en el Anexo B. Para comenzar la simulacién se fijaron
valores para los pardmetros que requiere el modelo adimensional. El resultado de esta primera
simulacién para la dindmica de la concentracién del oxigeno, se muestra en la Figura 9.12. Aqui se
modela el caso en el que la saturacién de oxigeno en la region liquida se encuentra al 20 %, en ese
momento se suministra aire. Inicialmente la concentracion de oxigeno disuelto en la regién liquida
disminuye, permanece momentineamente a alrededor del 30 % de saturacién y posteriormente
incrementa con pendiente similar a la de consumo. En un caso practico, este comportamiento es
indeseable, dado que representa una aireacioén en exceso y esto conlleva a un gasto energético mayor.
Para poder seleccionar la magnitud de los pardmetros para el modelo del oxigeno, se procede a

delimitar el valor que estos pueden adoptar mediante una bisqueda en la literatura.
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Figura 9.12. Concentracién adimensional de la especie B en funcién del tiempo adimensional de
operacion. ag,, = 0.9, ap, = 0.7, Big =1, Biyy =5, €&, = 0.7, &p, = 0.28, K = 1, up = 0.00078,
o, = 0.00257, &7 = 0.85, Q5 = 0.00003, k = 0.25, &, = 0.12, -Q} = 0.0024. Condiciones iniciales:
cho =1,y =02, ¢y =02

Bo — 1> €po = V-5 Cpgjo = V-4

Delimitacion de los pardmetros en el modelo

En la Tabla 9.3 se muestran los limites inferiores y superiores para la magnitud de cada uno
de los pardmetros requeridos para llevar a cabo la simulacién numérica del oxigeno en el tanque
aerobio. Puede notarse que algunos de estos tienen como condicién que deben adoptar el mismo
intervalo de valores que para los AGCL. Es entonces que, para delimitar a los pardmetros: ap,, Big,
Biyy, €p, y K, las suposiciones aplicadas para sus contrapartes en las ecuaciones de los AGCL

pueden ser aqui también aplicadas y no es necesario llevar a cabo nuevamente el andlisis de estos

pardmetros.

Estimacion de la magnitud de cada efecto

De la misma forma que con los AGCL, es necesario realizar un anélisis para evaluar la magnitud
de cada pardmetro que permita representar el fendmeno de consumo de oxigeno que tiene lugar en
el tanque aerobio. Para facilitar esto, a continuacidon se muestran los resultados de la estimacién
del tamafio del efecto. En la Figura 9.13 se muestran curvas que representan el cambio generado
en la variable dependiente de acuerdo a la variacién de cada pardmetro. Es posible notar que los

parametros que generan mayor cambio en la concentracién son QZ} Yy Mp,. Para esta especie existe
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Tabla 9.3. Intervalo de validez de los pardmetros.

Pardametro Min Max Referencias

Agne 0.1 1 Limitado a 0.9 por la especie A
a;‘w 0.1 1 Das y col. (1985)

Bip 0.1 10 Valdés-Parada y col. (2005)

Biyy, 0.1 10 Valdés-Parada y col. (2005)
& 0.1 1 Limitado a 0.7 por la especie A
€p, 0.1 1-¢,

K3 1

Up, 1x1073 0.9 Garcia-Ochoa y col. (2010)

ap, 1x1073 0.09 Khakpour y col. (2017); Mines (2019)
)’ 3x107° 5x107°  Limitado a 0.0003 por la especie A

k 0.25 Wood y Whitaker (2000)
& 0.6 1 Limitado a 0.85 por la especie A
oy 1x1073  0.024 (Moilanen y col., 2005)
& 0.1 04 (Das y col., 1985)
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Figura 9.13. Andlisis del tamafio del efecto sobre la concentracién de oxigeno, generado por la
variacion de cada pardmetro.

una mayor cantidad de pardmetros que practicamente no tienen efecto en la variable respuesta, a
diferencia de para los AGCL. Estos pardmetros son: &y, ay,, Big y Biny.

Para complementar el andlisis, en la Tabla 9.4 se puede encontrar la pendiente o cambio maximo



9.23

9.2 Andlisis de la dindmica de la concentracion de oxigeno 148

Tabla 9.4. Tamaiio del efecto de los pardmetros para la especie B.

Parametro Cambio maximo de la pendiente

05 56.42
13, -26.52
€p, -0.5
o, 0.19
& -0.7
any 0.00037
Big 0.0004
Biny 0.0019

generado por cada pardmetro, asi como si este efecto es positivo o negativo de acuerdo con si
aumenta o disminuye la concentracién de oxigeno, respectivamente. Para esta especie no se muestra
el intervalo de magnitudes donde los pardmetros generan su mayor efecto, esto debido a que durante

todo su dominio la pendiente es practicamente constante.

Condiciones finales para la simulacion de la operacion del tanque aerobio

Una vez que se cuenta con el intervalo donde son validos los pardmetros y que se ha realizado
el andlisis del tamafio del efecto, se procede a seleccionar la magnitud que permita representar al
fenémeno que tiene lugar en el tanque aerobio. Los valores de los pardmetros, asi como el resultado
para la dindmica de la concentracién de oxigeno, se muestran en la Figura 9.14. Aqui se utilizaron
las siguientes condiciones iniciales para la concentracién adimensional de oxigeno: 0.2 para la
region liquida y los fléculos, 1 para la fase gas. Se busca mantener estable la concentracién de
oxigeno disuelto en alrededor del 30 % para la operacion del tanque aerobio. Es posible observar
c6mo la concentracién de oxigeno de la fase gas cae desde el momento en que comienza la aireacion,
y posteriormente busca el equilibrio con la regién liquida en alrededor del 30 % de saturacion.
Dentro de los fléculos, la concentracién tiene un ligero cambio pero en todo momento se mantiene
entre 0.2 y 0.3 (Wang y Zhong, 2007), indicando que no habr4 escasez de oxigeno que pueda afectar
negativamente a la biomasa de los flculos.

Para finalizar el andlisis de esta seccidn, y para facilitar la interpretacion de los resultados
obtenidos para ambas especies quimicas, se evalua dimensionalmente el tiempo en el cual tanto la

concentracién de AGCL como de oxigeno llegan al estado estacionario en el tanque aerobio. Para
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Figura 9.14. Concentracién adimensional de la especie B en funcién del tiempo adimensional de
operacion. agnw =0.9, a;‘”, =0.7, Bip =5, Biyy = 1, 6, = 0.7, ep, = 0.28, Kz = 1, /.L,’§B = 0.08,
o, = 0.00257, £, = 0.85, 0} = 0.00003, k = 0.25, &, = 0.12, Q) = 0.01. Condiciones iniciales:
CZ;E) =1, cgg =0.2, Cijo =0.2.

esto se determinan las siguientes propiedades: Ry=5.5x 10~>m (Delgado y col., 2011; Wu y col.,
2012), Z4p=1.21x 107> cm?/s (para el dcido acético en agua) y Dpp=2.1x 107> cm?/s (para el
oxigeno en agua) (Cussler, 2009). Utilizando los valores previos, y mediante las definiciones dadas
en las secciones 7.6 y 8.3, se estiman los tiempos caracteristicos para la difusién de ambas especies
quimicas en: tp,=2.5 s y tp,=1.44 s para la especie A y B, respectivamente. A continuacion, se
determina el tiempo a partir del cual se identifica el estado estacionario, de acuerdo con las Figuras
9.8y 9.14, en t; =10y tz=1000, respectivamente para la especie A y B. De esta forma se estima que
la concentracién de AGCL promedio en la region liquida del tanque aerobio alcanzaré el estado
estacionario a los 25 s de operacion, mientras que la concentracién de oxigeno demora 24 min para
llegar a este mismo estado. Esto indica que se debe comenzar la aireacion del tanque 24 min antes de
la alimentacién de la corriente con grasas. De esta forma se asegura que la concentracién de oxigeno
en el tanque aerobio se encontrard al 30 % de saturacion durante toda la cinética de oxidacién de
AGCL. Este resultado corresponde a una aproximacion, debido a que se utilizé como coeficiente de
difusividad molecular para los AGCL al correspondiente para acido acético. Sustituyendo este valor
por uno para dcido grasos de entre 12 y 18 carbonos (ver Tabla 2.2) proporcionard un resultado més

exacto.
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Distribucién de tamanos de fléculo

Al igual que durante el anélisis de los AGCL, es importante considerar en este punto del
desarrollo la distribucién de tamafios que tienen los fléculos, ya que esto puede afectar la tasa
de consumo de oxigeno. Considerando la misma distribucién de tamafios que para los AGCL se
obtiene la Figura 9.15. A pesar de no observarse un cambio tan marcado sobre el consumo de
oxigeno, a diferencia de con los AGCL, existe una diferencia en consumo de acuerdo con el tamafio
del fléculo. Es posible notar que debido a la presencia de fléculos mas pequefios (menores a S5um
de radio), el consumo de oxigeno serd en promedio menor con respecto a cuando no se considera la

distribucién de tamaiios de floculo.

]. FF =T\ T

0.8 -

0.6 -

0.4

0.2

Figura 9.15. Concentracion adimensional de la especie B para diferentes radios de fléculo. ag,, =
0.9, ap, = 07 Bip =5, Biyy =1, &, = 0.7,.£p3 =0.28, Kz =1, up, = 0.08, ap, = 0.00257,
& = 0.85, 0F = 0.00003, k = 0.25, &, = 0.12, 0, = 0.01. Condiciones iniciales: cy, = 1, ¢y = 0.2,
Czwjo — 0.2.

Resumen del capitulo

En este capitulo se presentd la simulacion numérica de las ecuaciones deducidas para el
transporte de masa de AGCL y oxigeno. Basado en la literatura, y en un andlisis de tamafio del
efecto se delimité el valor que los pardmetros y nimeros adimensionales de dichas ecuaciones
pueden adoptar. Adicionalmente, se establecieron los pardmetros adimensionales con mayor efecto

sobre la oxidacién de AGCL y consumo de oxigeno. Esto permitié modelar la dindmica de la
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concentracién adimensional de AGCL y oxigeno en el tanque aerobio.

Los parametros determinantes para la oxidacién de los AGCL son el drea interfacial por unidad
de volumen de los fléculos presentes en el sistema (agn »)» 1a proporcién del volumen del fléculo
que representa la matriz extracelular (&,) y la fraccién volumétrica de las células que son capaces
de oxidar AGCL con respecto a las que no (€p,). Esto refleja la importancia de la calidad del fiéculo
en la operacién de biorreactores de membrana sumergida, donde la membrana se encuentra en
un tanque distinto al de la oxidacién. Floculos grandes, con alto contenido celular viable y con
microorganismos adaptados a altas concentraciones de G&A representardn la opcidén més viable
para la oxidacién eficiente de AGCL. Estos permiten reducir la carga del efluente del MBR a
concentraciones por debajo del 20 % de la concentracién que se alimenta al tanque.

Para el caso del oxigeno, éste se vio limitado en su andlisis por los resultados del andlisis para
AGCL. Sin embargo, fue posible identificar al flujo volumétrico de aire (QZ) y la tasa méxima de
consumo (Up ) adimensionales como los pardmetros que mds influyen en el consumo de oxigeno.
Cabe destacar que dada la importancia del oxigeno como dltimo aceptor de electrones, éste debe
ser suficiente para no limitar la oxidacion de AGCL. Con el andlisis presentado en este capitulo,
se puede corroborar que con flujos de aire dentro de los reportados en la literatura de reactores a
nivel industrial, y considerando a microorganismos con tasas de consumo de oxigeno reportadas,
ésta especie quimica estd presente en cantidades suficientes. Se observd que es posible suministrar
suficiente oxigeno al tanque para mantener niveles por arriba del 20% de saturacién en todo
momento. Ademds, se revisé el efecto que tiene la distribucion de tamaiios de fléculo en el consumo
de oxigeno. El andlisis permite concluir que los fléculos mds grandes son los que consumen mayor
cantidad de esta especie quimica, por lo tanto, puede considerarse siempre el andlisis de consumo
de oxigeno utilizando como referencia al tamaiio de fléculo més grande. De esta forma se cuenta
con suficiente suministro para que no se limite el consumo de la fuente de carbono.

A partir del andlisis llevado a cabo en este capitulo, se identificaron las mejores condiciones de
disefio y operacidn para el tanque aerobio. Los pardmetros de disefio son aquellos que se establecen
previo a la operacién del reactor, por lo que no pueden ser modificados una vez puesto en marcha el
equipo. Por su parte, los pardmetros de operacién son aquellos que pueden ser modificados durante
la biorreaccion.

Con base en esta distincion, las mejores condiciones de disefio adimensionales para el tanque

aerobio son: Grandes dreas interfaciales entre el liquido y el fléculo por unidad de volumen (ay,, y
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agnw), con valores cercanos, pero por debajo, de uno. De forma similar, es recomendable contar

con areas interfaciales entre el liquido y la fase oleosa y entre el liquido y las burbujas de aire

*

por unidad de volumen (a;‘7 2 Y adny

respectivamente) cercanas, pero menores, a uno. Esto se
puede interpretar como fléculos, micelas y burbujas, ya sea pequefias y/o en gran cantidad. Los
valores adimensionales exactos que generan mejores condiciones para las dreas interfaciales son:

a*

no = dgne = 0.9, an = 0.8y ap, = 0.7. En el tanque aerobio se desea una baja tasa hidrolitica,

lo cual es determinado por el valor del médulo de Thiele y es deseable que se mantenga por debajo
de uno. De acuerdo al andlisis, el valor recomendado es ¢/%11 = 0.15. Resulta importante mencionar
que, si bien éste se considera un pardmetro de disefio, como se coment6 en los casos particulares de
operacion, es posible modificarlo momentaneamente mediante adicién de enzimas hidroliticas, si
fuera el caso. En cuanto a la calidad de los floculos a utilizar, es ventajoso operar con la presencia de
la mayor fraccidn celular posible y aclimatarlos al crecimiento con contenidos de AGCL para tener
altas tasas oxidativas de AGCL (u,’SA cercanas a 10) con bajas constantes de saturacién (a]ZA <1073).
Es por ello que se recomiendan fracciones volumétricas para la matriz extracelular por debajo de 0.7
y fracciones volumétricas para las células que consumen AGCL lo mds elevadas posible (limitada
por la fraccién de la matriz extracelular). Los valores utilizados en este trabajo corresponden a
Up, =9, op, =0.003, &, = 0.7 y €p, = 0.25. Para el oxigeno, no hay limitacién para la degradacién
de AGCL mientras la velocidad especifica de consumo de este sustrato y la constante de saturacién
se encuentren en o por debajo de 1072, En este estudio se utilizaron Up, =0.08 y ap = 0.00257.
Debido a que se trata de un tanque aerobio, se espera que la fraccién volumétrica de células que
consumen oxigeno sea alta (€p, = 0.28 en este estudio), pudiéndose encontrar alejadas de cero y
con limite superior dependiente de la fracciéon volumétrica que representa la matriz extracelular.
Finalmente, la regién liquida dentro del tanque debe representar la mayor parte del volumen total
(establecida en este estudio como &, = 0.85), por lo que la fraccion volumétrica de aire debe ser
minoritaria (establecida en €, = 0.12). Sin embargo, el cambio en la fraccion de la regién liquida
no representa grandes cambios en la degradaciéon de AGCL y consumo de oxigeno.

Mientras que las mejores condiciones de operacién adimensionales para el tanque aerobio estdn
dadas por: Flujos volumétricos de alimentacién para el reactor bajos, del orden de 10~>. Como
resultado de este trabajo se establecié QF = 0.00003. Ademds, se desean tener bajas resistencias
a la transferencia de masa entre la region liquida y los fiéculos, tanto para los AGCL como para

el oxigeno. Esto significa valores para el nimero de Biot mayores a uno, y de acuerdo al anélisis
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anterior se establecieron en Biy = 1 y Big = 5, respectivamente. Lo anterior se logra al mantener
altas tasas de agitacion mediante flujos volumétricos de aire elevados (del orden de 10~2), utilizando
en este trabajo Q;} = 0.01. También es deseable que resistencias a la transferencia de masa entre las
burbujas y la region liquida sean minimas, dadas por nimeros de Biot mayores a uno (Biy, = 1). A
pesar de haberse obtenido un valor tinico como resultado de este estudio, tanto para pardmetros
de disefo y operacion, esto no significa que no puedan oscilar alrededor de estas magnitudes al
aplicarse experimentalmente a un sistema.

En este momento, es pertinente mencionar que las aportaciones cuantitativas de este trabajo
se expresan a través de pardmetros y nimeros adimensionales. El valor especifico dimensional
para cada parametro depende de la configuracién y condiciones de operacion del sistema que
se esté estudiando. Es por lo tanto posible obtener valores dimensionales que satisfagan a lo
encontrado en este andlisis paramétrico al utilizarse las definiciones dadas en la seccién 7.6 para
el tanque aerobio. De esta forma, los pardmetros y niimeros adimensionales pueden ser utilizados
para cualquier tipo de tanque aerobio que cumpla con las suposiciones del modelo detalladas en
capitulos anteriores. Ademads, haciendo uso de los resultados obtenidos, es posible detectar con
anticipacion la sensibilidad del sistema bajo estudio ante cambios en los pardimetros de operacion.
Esto sin mencionar que la solucién del modelo permite conocer la dindmica de la concentracidn,
en donde se identifican fases estables y fases con cambios drdsticos. A su vez, con esto se pueden
determinar tiempos de operacién en los cuales es necesario un estricto control del reactor y poder
predecir el tiempo en el cual el sistema llega al estado estacionario. Estos dos tltimos puntos pueden
ser utilizados para facilitar la toma de decisiones operativas en las PTAR.

Para poder ser aplicado, este modelo debe primero ser validado contra datos experimentales.
Lo anterior debe realizarse mediante la comparacién con un sistema experimental que cumpla con
las suposiciones que involucra el modelo deducido aqui. A pesar de que el modelo proporciona
mas informacién de la que experimentalmente podria medirse, esto no impide que sea validado. De
hecho, la mayor cantidad de informacién proporcionada da paso a profundizar en el entendimiento
del sistema bajo estudio a un costo computacional razonable.

Los resultados anteriores representan, junto con el modelo matematico del tanque aerobio, la
mitad de la contribucién de este trabajo. La otra mitad corresponde al modelo matematico del

tanque de membrana y el andlisis correspondiente se presenta en el siguiente capitulo.



Preliminares

El objetivo de este capitulo es llevar a cabo la simulacién numérica de los modelos que describen
el transporte de masa y cantidad de movimiento en el tanque de membrana. Para cumplir con este
objetivo, se programaron las ecuaciones adimensionales que describen el transporte de masa total,
de cantidad de movimiento y de masa de la especie A en Comsol Multiphysics 5.5. Los pasos para la
elaboracion del programa se detallan en el Anexo C. La organizacién del capitulo es la siguiente: En
primer lugar se lleva a cabo el andlisis paramétrico de los modelos para el tanque de membrana. El
andlisis comienza con las ecuaciones de transporte de masa total y cantidad de movimiento, debido
a que éstas gobiernan al flujo del fluido que transporta a la especie A. Este desarrollo se presenta
en la seccion 10.1. Posteriormente, se procede a realizar el andlisis paramétrico del transporte de
masa de la especie A en la seccién 10.2, y a reportar los intervalos donde los pardmetros pueden ser
utilizados. Una vez concluidos los andlisis paramétricos, se muestran los resultados para el modelo
3D del tanque de membrana, involucrando tanto al transporte de cantidad de movimiento como de
masa, y que corresponden a las condiciones més favorables de transporte. Por tltimo, se presenta

un resumen de los resultados obtenidos.
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Simulacion numérica de la mecdnica de fluidos

La mecénica de fluidos del tanque de membrana, a diferencia de en el tanque aerobio, resulta
de un proceso de escalamiento a través de los diferentes niveles de escala que componen al medio
efectivo, ademds de una ecuacién que gobierna el transporte en la regién liquida (regién-n). El
andlisis de esta seccién abarca la determinacién del efecto que tienen los pardmetros del modelo
matematico sobre la velocidad del fluido, tanto en la regién externa a los casetes de filtracién, como
dentro de los mismos. Como se puede notar en las ecuaciones (8.113), los principales pardmetros
que determinan la velocidad dentro de estos dos dominios son el coeficiente de permeabilidad
aparente (H"), el nimero de Reynolds (Re) y la velocidad a la salida del permeado (v, fmp).

Para llevar a cabo la simulacién numérica, la forma adimensional del coeficiente de permeabi-
lidad aparente (H") fue estimada a través de la ecuacion propuesta por Chai y col. (2011), donde

considerando la correccién por la diferencia en las longitudes caracteristicas de la celda unitaria y

el casete de ultrafiltracién se tiene que:

T 2_ V4 21 3 (l_gf)z
" <€> _<£) M[—ln<1_gf)_2+2(1_gf)_2 | (0.1

donde & = &, + &g + &y y  es la longitud caracteristica de la celda unitaria periédica. Debido a
lo anterior, la prediccion de H* depende de la fraccién volumétrica del fluido total en el casete de
ultrafiltracion.

Los modelos matemadticos correspondientes a las regiones 1) y { se resolvieron numéricamente
usando el médulo de flujo laminar para la primera y el médulo de la ecuacién de Darcy-Brinkman,
ya programados en Comsol-Multiphysics. La razén por la cual se optd por utilizar al médulo
de Darcy-Brinkman, en lugar del médulo de Darcy se debe a que la velocidad promedio dentro
de los casetes de ultrafiltracion sufre cambios espaciales cerca de sus fronteras, los cuales no
pueden ser predichos usando simplemente a la ley de Darcy. En otras palabras, el modelo de tipo
Darcy deducido en el capitulo 8, seccién 8.1, es aplicable tinicamente en el seno de cada casete de
ultrafiltracion, es decir, suficientemente lejos de las fronteras macroscopicas. El uso del modelo
de Brinkman es solo una de muchas otras alternativas de modelado y merece una exploracién
mads profunda a la dedicada aqui y por tanto se lista mas adelante como una prospectiva. Como
primera aproximacion, y para facilitar la simulacién numérica, no se consideran las resistencias a

la transferencia de cantidad de movimiento entre la regién-1 y la regién-. Esto provoca que los
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resultados mostrados a continuacién expresen el maximo valor que puede adoptar el transporte de
masa convectivo con respecto al transporte de masa total. Mdas atn, existe una falta de consenso
sobre la mejor alternativa para la definicion a priori del pardmetro o del modelo de Beavers-Joseph,
por lo que es ventajosa la reduccién de este grado de libertad que, ademads, facilita la simulacién
numérica. Sin embargo, lo anterior no representa un impedimento para el andlisis de los mecanismos
de transporte del tanque de membrana, y resulta no tener mayor repercusion sobre el transporte de
masa de la especie dentro de los casetes de ultrafiltracién, como muestran los resultados.

Bajo las condiciones de modelado descritas arriba, se llevaron a cabo una serie de simulaciones
numéricas para distintas condiciones de flujo. Los resultados de estas simulaciones no se presentan
aqui para delimitar la extension del documento. Debido a que la variable de mayor importancia en
este andlisis es la concentracion de AGCL en el permeado, no es posible determinar las condiciones
maés favorables de operacidn sin antes haber determinado el efecto que tienen los diferentes
pardmetros sobre esta variable respuesta. El presente desarrollo debe, por tanto, ser complementado
con el transporte de masa para la especie A, el cual se desarrolla en la siguiente seccidn.

Como resultado del anélisis de esta seccidn, se identificé que, conforme aumenta la fraccién
volumétrica del fluido total en el casete de filtracion, la velocidad del fluido en esta region presenta
una ligera tendencia a la baja. Esto se da principalmente a la salida del permeado de los casetes de
ultrafiltracién, y no repercute sobre la velocidad fuera de los mismos.

La magnitud del nimero de Reynolds resulta importante ya que de ésta depende no sélo el nivel
de turbulencia dentro del tanque y de las membranas, sino también el mecanismo de transporte
de masa de los AGCL. Dado que en el sistema bajo estudio es indeseable la operacién bajo un
régimen predominantemente convectivo para la transferencia de masa, es conveniente restringir el
andlisis a valores del nimero de Reynolds que correspondan al régimen laminar o incluso reptante.
A fin de limitar el intervalo de simulacién para el Reynolds, se analizaron valores desde el orden de
magnitud de 1073 y hasta 10%. Los resultados indican que se podr realizar la simulacién siempre
y cuando el ndmero de Reynolds para la region fluida externa a los casetes (Re) se encuentre por
debajo de 10%, y para Reynolds dentro de los casetes (Re.) por debajo de 10'. Ademds de estas
limitaciones, el nimero de Reynolds se ve limitado por el valor que adquiera el nimero de Péclet
(Pe), debido a su relacion a través del nimero de Schmidt definido anteriormente. Realizando el
célculo, se identifica que Sc ~ 1000, por lo que este factor se utilizard para determinar el valor

del nimero de Reynolds de la regién liquida a partir del nimero de Péclet. Ademas, se supone
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razonable determinar la siguiente proporcion entre los dos nimeros de Reynolds involucrados en
este modelo matemaético: Re, = %. Lo anterior se establece debido a que dentro de los casetes,
el régimen de flujo debe ser a lo mds la mitad del experimentado en el fluido libre debido a la
presencia de las fibras en los médulos de los casetes de ultrafiltracion.

Adicionalmente, es importante hacer notar que, operando a flujos con Reynolds bajos, es posible
simplificar la complejidad del andlisis paramétrico. Todos los modelos, con excepcién del que
gobierna al fluido al exterior de los casetes (ecuacion de Navier-Stokes), son ecuaciones lineales.
Sin embargo, es razonable, para flujos reptantes, despreciar la contribucion por esfuerzos inerciales,
la cual constituye el tnico término no lineal presente en los modelos del tanque de membrana.
Esto se puede aseverar para este modelo del tanque de membrana, debido al resultado obtenido del
andlisis comparativo entre el médulo para flujo reptante y el médulo para flujo laminar de Comsol
Multiphysics (resultados no mostrados por brevedad). Se llevé a cabo la medicién de la magnitud
de la velocidad en diferentes puntos del reactor: zonas cercanas al puerto de alimentacion, entre los
casetes de ultrafiltracion, y cerca de las superficies laterales del tanque. Ademas, se evaluaron los
patrones de flujo definidos por las lineas de corriente de la velocidad resultante de ambas soluciones
numéricas, apreciando asi facilmente la similitud entre las predicciones. Esta concordancia se
observé acentuada en aquellas porciones del sistema donde el transporte es mayoritariamente
convectivo para la especie quimica. Esto resulta importante porque, dicho transporte es eclipsado
por el transporte de masa difusivo en el resto del tanque. En dichas zonas ya no guarda importancia
el menor grado de similitud entre los resultados obtenidos porque la conveccién no repercute de
forma importante en el transporte de masa de la especie A. Con base en lo anterior, puede concluirse
que el flujo dentro del tanque de membrana es predominantemente reptante y que por lo tanto
puede utilizarse tanto el médulo de flujo reptante como el de flujo laminar para estas simulaciones
numéricas. Sin embargo, se decide utilizar el médulo de flujo laminar para evitar la pérdida de
detalles caprichosos en la trayectoria del fluido, ya que éstos pueden ser subestimados por el médulo
de flujo reptante. Sin embargo, la conclusién de que el flujo es mayoritariamente reptante tiene una
consecuencia relevante en el andlisis paramétrico de este capitulo. Ya que este modelo es lineal, se
deduce que todas las ecuaciones que gobiernan el transporte tanto dentro como fuera del casete
de ultrafiltracién pueden ser analizados como modelos lineales. Como se explic en la seccién
9.1, la linealidad de los modelos permite analizar cada pardmetro por separado y sumar las salidas

correspondientes, debido al principio de superposicion (Gray y Gray, 2017).
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La velocidad a la salida de los casetes, a diferencia de la fraccién volumétrica del fluido total,
tiene repercusiones importantes sobre la velocidad del fluido dentro del casete. Un incremento en
esta velocidad, conlleva a un incremento en la velocidad promedio en el casete, pero no altera los
patrones de flujo. Ademas, la velocidad de salida impactara en el volumen del tanque; si ésta es
menor que la velocidad de alimentacion, el tanque incrementard su volumen y se corre el riesgo de
desbordamientos; si la velocidad a la salida es mayor que la de entrada, entonces el tanque podria
vaciarse y dejar expuestas a las membranas. Ambas situaciones son indeseables; sin embargo,
esta simulacién no contempla el cambio de volumen del tanque por tratarse de una simplificacién
de este proceso. A pesar de esto, es razonable suponer que éste detalle operacional serd cuidado
durante la experimentacién y no es necesario incluirlo en el proceso de simulado ni en el andlisis

correspondiente desarrollado a continuacion.

Simulacién numérica del transporte de masa de la especie A

Una vez realizada la simulacién numérica del transporte de masa total y de la cantidad de
movimiento, se puede proceder a analizar la incorporacion del transporte de masa a la simulacién.
Los detalles de este programa se reportan en el Anexo C, e incorporan la simulacién de todos
los transportes del tanque de membrana. Es importante mencionar que los resultados mostrados
a continuacion fueron obtenidos utilizando una malla computacional calibrada para dindmica de
fluidos con 72,552 elementos. Esta malla, comparada con mallas més finas (145,055 elementos),
genera menos del 2 % de error en los resultados, y se consideran resultados exactos. Mayor cantidad
de elementos en la malla genera errores cada vez més pequefios, pero demandando mayor poder y
tiempo de computo, por lo cual no fueron considerados en este trabajo.

Se debe mencionar que los valores adimensionales para el coeficiente de difusividad efectiva
(D) y el tensor de dispersién efectiva (D, s) de la especie A fueron estimados a partir del Modelo
de Rayleigh (1892). Dicho modelo es aplicable a geometrias cilindricas que no se tocan (caso de
las fibras huecas del casete de ultrafiltracién) y predice los valores a partir de la relacién difusividad
efectiva/difusividad molecular de la especie en la escala inferior anterior. Es por ello que se llevé a
cabo en primer lugar la prediccion del coeficiente de difusividad efectiva de la siguiente manera:

D* 1

= — —
! ‘@Aﬁ 2—8[35

(10.2)
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donde &3, es la porosidad de la regioén-o que compone a las fibras huecas. Posteriormente, este
valor se utiliza para la estimacion del tensor de dispersion efectiva de acuerdo con la siguiente
expresion:

Def _ 2k) — (8[3 +8n)(k1 — 1)
.@AB 2+(€ﬁ+£n)(k1—1)

(€5 + €5 +&n) + (€5 + €5 +£7)0.07 Pe'’ (10.3)

donde el segundo término de la ecuacién anterior compone un factor de correccién (Whitaker,
1999), el cual se incorpora debido a la conveccidn existente en el sistema. La razon por la cual este
factor de correccidn no estd presente en la ecuacion (10.2), es que puede ser despreciado por ser
mucho menor que el aporte por conveccion en la escala de la ecuacién (10.3). Esto se le atribuye a
la disparidad de longitudes caracteristicas de ambas escalas, ya que ésta repercute en la magnitud

del niimero de Péclet debido a la siguiente relacién:

‘
Pegs = %Pg (10.4)

donde Peg es el nimero de Péclet a nivel de poro, Pe es el nimero de Péclet a nivel de medio
efectivo y /g es la longitud caracteristica a escala de poro. Ademds, se sabe que (g5 < /.

En la Figura 10.1 se grafica la dindmica de la especie A en el tanque de membrana en funcién
del tiempo. Este resultado se obtiene a partir de suponer que la concentracion de la region liquida
a la entrada es la misma que la concentracién promedio en la regién liquida del tanque aerobio
(cz* =0.17), y suponiendo que la concentracion inicial de la especie A en todas las regiones del
tanque de membrana es cero. Se observan cuatro concentraciones diferentes, Cj\fl es la concentracién
promedio de la especie A en la regién liquida del tanque de membrana, mientras que las otras tres
corresponden a la concentracién promedio de la especie A en las superficies de salida de cada
uno de los casetes de ultrafiltracién que componen al sistema. Conforme se alimenta el tanque
de membrana, a partir del efluente del tanque aerobio, la concentracién promedio en el medio
liquido y a la salida de los casetes se ve incrementada, hasta alcanzar el equilibrio. El casete 1 se
localiza en la parte mds proxima, el casete 2 se localiza en la parte intermedia y el casete 3 esta
posicionado en la parte mds distal del tanque de membrana, con respecto a la abertura donde éste se
alimenta. Debido a su proximidad con la alimentacién del tanque, el casete 1 se satura y alcanza el

equilibrio mds rdpidamente con respecto a los casetes 2 y 3. Ademds, la concentracion de la especie
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Figura 10.1. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacion en el tanque de membrana. Biye = 1, Big, = 1, Pe =1, &g, = 0.7,
& =06, =03,¢ =04, CX: =0.17, cjfme = 0.17. Condiciones iniciales: Cj\no =0, CZCO =0.
Cl=casete 1, C2=casete 2, C3=casete 3.

A en el permeado de cada casete en el equilibrio también presenta diferencias de acuerdo con su
localizacién. Mds atn, durante parte del tiempo de operacion, el casete 1 acumula mayor cantidad
de masa con respecto al resto del sistema. Esto dltimo puede ser atribuido a que la especie A que
entra a través de la alimentacion queda retenida por este primer casete, impidiendo su distribucién
homogénea a lo largo de todo el tanque. Al encontrarse saturado de la especie quimica, el medio
filtrante del casete 1 cede y permite el paso de cierta cantidad de especie A hacia el permeado.
A pesar de esto, el efecto de la cercania con el punto de alimentacién se ve aminorado con el
transcurso del tiempo, siendo la concentracidn a la salida del casete 1, durante el estado estacionario,
menor que la concentracion promedio en la regién liquida. Para esta configuracion particular, y
bajo las condiciones dadas, la concentracién en equilibrio para la regién liquida alcanza un valor

adimensional de 0.08; para el casete 1, 0.07; para el casete 2, 0.057; y para el casete 3, 0.054.

Delimitacion de los pardmetros en el modelo

El valor para la concentracién en estado estacionario para cada regién depende del valor que se
asigne a cada uno de los pardmetros y nimeros adimensionales incluidos en el modelo matemaético.

El desarrollo de esta seccién es similar al del tanque aerobio, y consiste en el anélisis de los
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pardmetros y nimeros adimensionales que incluye el modelo matemadtico, partiendo de valores de
referencia y con el fin de encontrar intervalos en donde sean validos para el sistema bajo estudio.
En la literatura se pueden encontrar intervalos para estos estos grados de libertad; sin embargo, es
necesario refinar el limite para los valores que adoptan estos y analizar el efecto que ejercen sobre
la variable respuesta. Esto sirve para establecer las magnitudes que satisfagan el fendmeno fisico a
modelar con las ecuaciones previamente deducidas.

El primer acercamiento se realiza con el nimero de Biot entre la regién liquida y el medio
efectivo (Biy¢) que describe la relacion entre el transporte por difusion dentro de los casetes y el
transporte por conveccion entre la regidn liquida externa a los casetes de ultrafiltracion y estos. Al
incrementar el nimero de Biot disminuyen las resistencias interfaciales a la transferencia de masa
en esta frontera. Como se puede observar en la Figura 10.2, incrementar el Biot de 0.1 a 1 provoca
una disminucién en la concentracién promedio de la regién liquida en el tanque y un incremento en
la concentracion del permeado de los tres casetes de ultrafiltracién. El limite inferior presentado
(0.1) se establece de acuerdo a la literatura, mientras que el limite superior (1) se establece a través
de este andlisis. Valores por arriba de 1 ya no generan cambios importantes en las concentraciones
graficadas. Es decir, que conforme menor sea el nimero de Biot, menor cantidad de AGLC sera
transportado al medio efectivo que representa a cada casete de ultrafiltracion. Esto podria repercutir
en la saturaciéon con AGLC de las fibras de la membrana de ultrafiltracién, posible acumulacién en
ellas y mayor proporcién de AGLC atravesando el medio poroso hasta el permeado.

Durante este tipo de procesos de filtracidn, se prefiere tener bajas tasas de transferencia de masa
por conveccién. Esto es con el fin de retener en el tanque a la mayor cantidad de AGCL, entre otros
componentes de las aguas residuales, que no se desea sean capaces de atravesar hasta el permeado.
Debido a que el nimero de Biot depende directamente del coeficiente de transferencia interfacial
de tranferencia de masa, si el coeficiente es bajo, el nimero de Biot también lo serd. Por esta razén,
en este caso particular, se requieren nimeros de Biot bajos para representar de mejor manera al
fenémeno fisico.

De forma similar se analiza el nimero de Biot presente entre el casete de ultrafiltracién y el
permeado que es extraido del tanque de membrana. A diferencia de la frontera del casete con el
liquido del tanque, aqui lo deseable es que no se queden los AGCL retenidos en las fibras huecas,
sino que toda la especie que haya atravesado hacia el haz de las fibras sea transportada fuera

del tanque. Una acumulacién en esta seccion del permeado puede representar ensuciamiento y
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Figura 10.2. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacién en el tanque de membrana. Bicjo =1, Pe=1, € = 0.7, &6 = 0.6,
=03, =04,c] =0.17, Chne = 0.17. Condiciones iniciales: ¢y o = 0, ¢j - = 0. Cl=casete
1, C2=casete 2, C3=casete 3.

obstruccion de las fibras en su seccién interna, y el subsecuente impedimento para continuar con
el proceso de filtracién. Como se observa en la Figura 10.3, un incremento en el ndmero de Biot
genera que la concentracién de AGCL en el permeado de cada casete disminuya. Por esta razon,
altos valores de Biot son preferibles. Sin embargo, una magnitud mayor a 7 ya no presenta cambios
importantes sobre las concentraciones de AGCL; ademds, incrementar el nimero de Biot requiere
de un aumento en el nivel de agitacién de esta seccion del sistema, lo cual requeriria mayores
tasas de aireacion. Por las razones antes descritas, se concluye que nimeros de Biot elevados en
esta frontera son los que permiten aproximar el modelo matemético a las condiciones operativas
deseadas durante la operaciéon de un MBR.

Las magnitudes que adopten estos dos niimeros de Biot, representan fisicamente la capaci-
dad retentiva de la membrana de ultrafiltracién. Esto puede estar definido por las caracteristicas
hidréfobas o hidréfilas del material que las compone, o del tamafio de poro que posean. Sin em-
bargo, también existen factores como el ensuciamiento de la membrana que pueden repercutir en
obtener resistencias altas a la transferencia de masa. Todo esto debe ser tomado en cuenta para la
interpretacion del nimero de Biot.

El nimero de Péclet es el tercer nimero adimensional que tiene un efecto marcado sobre
la concentracién de la especie A en el permeado de los casetes de ultrafiltracion. Este nimero

adimensional, depende de la velocidad del fluido, de la longitud caracteristica y de la difusividad
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Figura 10.3. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacién en el tanque de membrana. Bing =1, Pe=1, Epx = 0.7, &6 = 0.6,
=03, =04,c] =0.17, Chne = 0.17. Condiciones iniciales: ¢y o = 0, ¢j - = 0. Cl=casete
1, C2=casete 2, C3=casete 3.

de la especie quimica; sin embargo, la longitud caracteristica y la difusividad se consideran
constantes, por lo que tinicamente la velocidad del fluido generard cambios en el nimero de Péclet.
A velocidades més bajas del fluido, debido en este caso a una menor tasa de aireacién, disminuird el
nimero de Péclet. Si, por el contrario, la velocidad aumenta, este nimero adimensional incrementara
también. El nimero de Péclet, al disminuir, provoca a su vez una disminucién de la concentracién
adimensional, tanto en la regidn externa a los casetes como en el medio efectivo y a la salida del
mismo. La causa es la menor movilizacién del fluido que transporta a los AGCL. Este efecto puede
ser observado en la Figura 10.4, la cual grafica los limites del intervalo establecido para este nimero
adimensional. Valores por debajo de 0.01 no se encuentran reportados en la literatura, por lo tanto
este corresponde al limite inferior. El limite superior para el nimero de Péclet se establecié en
3, esto debido a que por arriba de este valor ya no es posible notar cambios importantes en las
concentraciones en estado estacionario.

Finalmente, se analiz6 el efecto de las fracciones volumétricas sobre la concentracion en
el permeado de los tres casetes de ultrafiltracién. No fue posible notar efectos grandes de estos
pardmetros sobre la variable respuesta, es por esto que no se muestran las gréaficas con las variaciones
de los parametros para delimitar la extension del documento.

A través del andlisis anterior y de una revision bibliogréfica, se establecen los intervalos para

los pardmetros y nimeros adimensionales, esto se muestra en la Tabla 10.1.
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Figura 10.4. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacion en el tanque de membrana. By = 1, Big, = 1, g, = 0.7, &5 = 0.6,
g§=03,e =04, C‘Z: =0.17, C:me =0.17. Condiciones iniciales: Czno =0, CZCO = 0. Cl=casete
1, C2=casete 2, C3=casete 3.

Tabla 10.1. Intervalo de validez de los parametros.

Pardmetro  Min Max Referencias
&po 0.6 0.9 Zheng y col. (2006); Farahani y col. (2015)
Pe 0.01 3 Ding y col. (2013); Skoneczny y Cioch (2018)
Biy¢ 0.1 1 Valdés-Parada y col. (2005)
Big, 1 7 Valdés-Parada y col. (2005)
Ef 0.4 0.85
& 0.1 1—gf
& 0.1 1
g 0.1 &5 —¢&
Re 1073 <10? Limitado por el Pe
Re, 1073 < 10! Limitado por el Re
Cfme 0.17 Limitado por el tanque aerobio
Cho <0.1 Nakhla y col. (2003); Liu y col. (2004b)

Kurian y col. (2006); Acharya y col. (2006¢)

10.3.1 Condiciones finales para la simulacion
Después de haber analizado los parametros y nimeros adimensionales involucrados en el
modelo matemdtico, es posible seleccionar los valores que generen una mejor representacion del

sistema fisico que se modela. A diferencia de en el tanque aerobio, aqui no se lleva a cabo un estudio
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del tamafio del efecto, debido a que son pocos los pardmetros que verdaderamente contribuyen a
un incremento o decremento de la concentracién a la salida del tanque. El nimero de Biot entre
el liquido al exterior del casete y el casete tiene un efecto positivo sobre la variable respuesta,
es decir, conforme incrementa este nimero de Biot, aumenta la concentracién en el permeado.
De forma contraria, el nimero de Biot entre el casete y el permeado fuera del tanque tiene un
efecto negativo, disminuyendo la concentracién adimensional de los AGCL en el permeado. El
numero de Péclet, por su parte, tiene un efecto positivo; éste debe ser pequeiio para favorecer la
retencién de los AGCL en el tanque y evitar asi que salgan por el permeado. Una vez dicho lo
anterior, se presenta en la Figura 10.5 la dindmica de la concentracién promedio adimensional
de los AGCL en diferentes regiones del sistema para los valores de los pardmetros listados en la
Tabla 10.1. Como se puede observar, una vez iniciada la alimentacién del tanque con el efluente
del tanque aerobio, la concentracidon promedio adimensional a la salida de cada uno de los casetes
de ultrafiltracién comienza a aumentar. Dicho aumento cesa a partir del tiempo 10 adimensional y
alcanza el estado estacionario antes del tiempo 100. Por su parte, la concentracion adimensional en
la regién liquida al exterior de los casetes permanece muy cercana a cero hasta que la concentracion
en los medios efectivos se encuentra cercana a su concentracion en estado estacionario; sin embargo,
la concentracién se dispara entre los tiempos 0.1 y 10, hasta alcanzar la concentracién en estado
estacionario. Las concentraciones finales adimensionales a la salida de los casetes son muy similares
y se encuentran alrededor de 0.015, mientras que la concentraciéon adimensional fuera de ellos es

de 0.08.

Modelo 3D del tanque de membrana

En esta seccion se muestran los resultados de las lineas de corriente de la velocidad, flux total
y de la concentracién de AGCL. Los resultados aqui reportados se encuentran acoplados en una
misma simulacién, que corresponde al Anexo C. Este andlisis permite completar las observaciones
obtenidas a partir del estudio paramétrico del modelo del tanque de membrana. La mecénica de
fluidos se resolvié de forma estacionaria; sin embargo, el transporte de masa de la especie quimica
se evalué a lo largo del tiempo. Se presentan a continuacidn resultados para el flux total y el
gradiente de concentracién a tres tiempos representativos, que permiten explicar los fenémenos de
transporte de masa que tienen lugar en el sistema. Los tiempos a los cuales se presentan resultados

corresponden con las flechas rojas mostradas en la Figura 10.5.
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Figura 10.5. Dindmica de la concentracién adimensional de la especie A en funcién del tiempo
adimensional de operacién en el tanque de membrana. Bing =0.1, Bigo =7, Pe=1, Epx = 0.7,
€ =0.6,6=03,¢,=04,cl> =0.17, Cane = 0.17. Condiciones iniciales: ¢}, = 0, ¢j -, = 0.
Cl=casete 1, C2=casete 2, C3=casete 3. Las flechas rojas indican los tiempos a los cuales se
muestran resultados para la simulacién 3D.

En la Figura 10.6 se observan las lineas de corriente de la velocidad del fluido dentro del tanque
de membrana. Es posible notar mayor velocidad a la alimentacion del tanque, siendo su magnitud
adimensional la mdxima (igual a 1). Una vez que el fluido entra al tanque y se aleja del punto
de alimentacion, la velocidad disminuye. Las lineas de corriente de la velocidad evidencian dos
principales patrones: uno de estos de forma descendente, que moviliza al fluido de la superficie del
tanque hacia la parte media-alta de los casetes de filtracidn; mientras que otro presenta movilizacién
desde la alimentacion y hasta la parte distal del tanque, para posteriormente dirigirse a los casetes.
Asi también, se observa una corriente de fluido que se desplaza por debajo de los tres casetes de
forma transversal. Estas lineas de corriente al interceptar la pared posterior del tanque, crean un
flujo ascendente en toda la parte posterior del mismo. Las lineas de corriente antes mencionadas,
eventualmente ingresan a los casetes a través de todas sus superficies laterales.

De forma similar se observan lineas de corriente de la velocidad adimensional del fluido dentro
de los casetes de ultrafiltracion en la Figura 10.7. El patrén observado en los tres casetes es similar,
especialmente la aceleracion del fluido en la parte superior de los mismos. Esta aceleracién se debe
a la presién de vacio ejercida en el permeado durante el proceso de filtracidn, y que, a la salida de

las fibras huecas produce un cambio més notorio en la velocidad del fluido. Debido a esta diferencia
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de presion, en todo momento el patrén de flujo de los casetes es ascendente.
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Figura 10.6. Lineas de corriente de la velocidad adimensional dentro del tanque de membrana.
Re=1x10"3,Re, =5x 1074, egx = 0.7, 85 = 0.6, (en +€5) = 0.3, (& +€5 + &) =0.4.

Tiempos cortos de operacion

Las figuras de esta seccion fueron obtenidas al tiempo adimensional 0.001. Debido a que la
simulacién de este tanque supone concentracién inicial de AGCL de cero, a tiempos cortos de
operacion lo que se observa es el desarrollo de las lineas de corriente conforme se alimenta a la
especie quimica. En la Figura 10.8 se aprecian lineas de corriente para el flux total, las cuales,
se encuentran desordenadas en la mayor parte del liquido circundante a los casetes. En la zona
cercana al puerto de alimentacion, y debido a la mayor concentracién de AGCL presente, comienza
a incrementar el flux total y a desarrollar un patrén distinguible. El valor mdximo que adquiere
el flux total adimensional es de 0.17 y se localiza justo a la alimentacién del tanque, donde la
concentracién de AGCL es maxima.

Dentro de los casetes, el desarrollo de las corrientes de flux total tampoco son identificables.

Esto se observa en la Figura 10.9, donde ademds, la magnitud del flux es del orden de 10~* en
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Figura 10.7. Lineas de corriente de la velocidad adimensional dentro de los casetes de ultrafiltracion.
Re=1x10"% Re. =5x107% €5, =0.7, &5 = 0.6, (&, + &3) = 0.3, (&5 + &5 + &) = 0.4.

la mayor parte de los casetes. Unicamente en la zona més préxima de estos con la superficie del
tanque se puede notar un incremento de un orden de magnitud sobre el flux total de masa.
Adicional a este resultado, se realizé un andlisis por componente del flux difusivo. Las graficas
de estos resultados no se muestran por cuestiones de brevedad; sin embargo, complementan la
descripcion obtenida a partir de las figuras para el flux total. A cortos tiempos de operacion, el
transporte de masa dentro de los casetes es mayoritariamente difusivo en las tres componentes (x, y
y z). En x y y el transporte por difusion representa entre el 98 y 100 % del transporte total. Sélo
en la zona mas cercana al puerto de alimentacién es posible notar alrededor del 5 % del transporte
que no es explicado por fenémenos difusivos, lo cual se le atribuye a la conveccion. Es importante
recordar que el fluido sufre una aceleracién debida a la presién de vacio ejercida por la bomba que
extrae el permeado de los casetes de ultrafiltracion. Esta diferencia de presién repercute sobre la
componente z del flux difusivo, incrementando la proporcién de transporte debido a la conveccion.
Aqui se identificaron zonas en la seccién alta de los casetes, donde la proporcién del transporte por

difusion puede ser, en su valor mds bajo, del 96 %.
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Figura 10.8. Lineas de corriente del flux total dentro del tanque de membrana, r* = 0.001. Bi,, =
0.1, Big, =7, Pe =1, g5, = 0.7, &5 = 0.6, (&, +€5) = 0.3, (&, + €5 + &) = 0.4, ¢, =0.17,
C:Zne =0.17. Condiciones iniciales: C:xno =0, C:xgo =0.

La concentracién adimensional de AGCL a estos tiempos de operacion es cercana a cero en
todo el tanque, como se observa en las Figuras 10.10 y 10.11. Unicamente en la zona circundante
al puerto de alimentacion se identifican concentraciones adimensionales de AGCL de hasta 0.17, lo
cual corresponde con la concentracién a la salida del tanque aerobio. El ligero incremento en la
concentracién adimensional de AGCL en la zona superior de los casetes se atribuye a la posicidn
del puerto de alimentacién. Debido a que las concentraciones mds elevadas de AGCL se localizan
inicialmente en la superficie del tanque, la region de los casetes que estd en contacto con ella serd
la que a estos tiempos se vea saturada de la especie quimica, mientras que el resto de los casetes

permanece libre de AGCL.

10.4.2 Transicion

Conforme transcurre el tiempo, la concentracién adimensional de AGCL aumenta, tanto en

el tanque como en los casetes de ultrafiltracion. Debido a que el gradiente de concentracién es la
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Figura 10.9. Lineas de corriente del flux total dentro de los casetes de ultrafiltracién, * = 0.001.
Binr=0.1,Biz,=7,Pe=1,€5,=0.7,€5 =0.6, (&g +£5) = 0.3, (&, + €5+ &) =0.4,c], =0.17,
czne =0.17. Condiciones iniciales: C:xno =0, C:xgo =0.

fuerza impulsora para el transporte de masa, esto tiene impacto sobre los resultados mostrados en
esta seccion, los cuales corresponden al tiempo adimensional 1 de operacion.

En primer lugar se muestra la Figura 10.12. Comparando la forma de las lineas de corriente
de esta figura con aquellas observadas en la Figura 10.8. Aqui puede apreciarse ahora un patrén
claramente definido para las lineas de corriente del flux total de masa. Una vez que se encuentra su-
ficiente cantidad de AGCL en el tanque, la especie quimica se transporta por medio de mecanismos
convectivos y difusivos en todo el sistema. Es posible notar que el patrén de flujo principal resulta
envolvente alrededor de los casetes de ultrafiltraciéon. Desde un punto de vista cuantitativo, vale
la pena mencionar que gran parte del tanque presenta un flux total adimensional con magnitud de
0.02, mientras las zonas cercanas a la alimentacion del tanque poseen flux totales mayores, siendo
estos de hasta 0.17.

Al graficar el flux total de masa, es posible identificar qué mecanismo de transporte se lleva a

cabo mayoritariamente en cada seccién del tanque de membrana. Al compara las lineas de corriente
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Figura 10.10. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro del
tanque de membrana, t* = 0.001. Bips =0.1, Big, =7, Pe =1, €3, = 0.7, & = 0.6, (¢ +-€5) = 0.3,
(&n+€p+&) =04, CZ: =0.17, c/’;ne = (.17. Condiciones iniciales: ijo =0, CZCO =0.

reportadas en las Figuras 10.12 y 10.6 se puede observar que las lineas de corriente en la parte
inferior del tanque y en el perimetro del puerto de alimentacién, son similares en ambas figuras.
Esto sugiere un transporte de masa de AGCL mayoritariamente convectivo. Sin embargo, en la
regién superior del tanque las lineas son claramente diferentes en direccion y sentido, por lo que
no es posible identificar el tipo de transporte mayoritario en estas zonas. Por un lado, la velocidad
convectiva (del fluido) mantiene una direccién negativa sobre la componente z del flux y orientada
hacia los casetes de ultrafiltracion; por otro lado, el flux total muestra lineas horizontales que rodean
a los casetes.

Al tiempo adimensional 1, las lineas de corriente del flux total de masa al interior de los casetes
adquieren un patrén definido, el cual es diferente para cada casete. En el casete mds cercano a la
alimentacion, el transporte de masa se da principalmente en direccién de las componentes y y z.
Esto se atribuye a dos mecanismos principales. El primero es el gradiente de presién que ejerce la

bomba que extrae el permeado. El segundo es por accién de la corriente de alimentacién, ya que
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Figura 10.11. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro
de los casetes de ultrafiltracion, r* = 0.001. Bip = 0.1, Big, =7, Pe =1, €g = 0.7, &5 = 0.6,
(en+¢€p) =03, (en+eg+&)=04,c]; =0.17, Cane = 0.17. Condiciones iniciales: ¢j,, = 0,

ésta moviliza al fluido dentro del tanque en la direccidn y; esto sucede por la localizacién del puerto
de alimentacién a uno de los extremos del tanque. Conforme m4s alejados se localizan los casetes
del puerto de alimentacién, menor serd el efecto de este tiltimo mecanismo en el transporte de masa
de AGCL. De esta forma, se hace notar que en el casete mas lejano a la alimentacion, las lineas de
corriente del flux total son practicamente verticales; mientras que en el casete localizado a mitad
del tanque, todavia se aprecia la repercusion de la corriente de alimentacion.

Dentro de los casetes de ultrafiltracion, las lineas de corriente son diferentes en orientacion,
como se puede observar al comparar las Figuras 10.7 y 10.13. Debido a que esta comparacioén
no permite identificar al tipo de transporte de masa mayoritario, se procede al andlisis de las
componentes del flux difusivo. En este tiempo que comprende a la transicion entre el inicio de
la alimentacién y el estado estacionario, se observé lo siguiente: En las tres componentes, en la
seccion inferior de los casetes, el transporte difusivo es el mayoritario, representando entre el 80

y 100 % del transporte total. Sin embargo, en la seccién alta de los casetes cobra relevancia el
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Figura 10.12. Lineas de corriente del flux total dentro del tanque de membrana, t* = 1. Bipr = 0.1,
Big,=7,Pe=1,85,=0.7, & =06, (&) +&3) =03, (&g + &g +&) =04, ¢f; =0.17, ¢}, =
0.17. Condiciones iniciales: ijo =0, c;; 0= 0.

transporte convectivo. En la componente z del flux, el transporte por conveccion puede representar
hasta un 50 % del transporte total; en las componentes x y y del flux, éste es mayor, y puede aportar
entre un 75y 80 % del transporte total.

Para esta etapa de la operacion, la distribucién de la concentracién de AGCL en el tanque
presenta un gradiente, tal como se aprecia en la Figura 10.14. La concentracién méxima es de 0.17
a la entrada del tanque, mientras que en la parte mds lejana a la alimentacién la concentracién atin
es cercana a cero. Se puede observar también que el casete 1 estard en contacto con concentraciones
mads elevadas de la especie quimica, por lo que esto repercute en la concentracién maxima que
pueda contabilizarse dentro de éste y con respecto a los otros dos casetes.

En la Figura 10.15 se puede notar cémo el gradiente de concentracién al exterior de los
casetes tiene un efecto sobre la concentracion interna. El casete mas proximo a la alimentacién
presenta mayor grado de saturacién de AGCL, y conforme mds alejados estdn los casetes del puerto

de alimentacidn, se aprecia menos saturaciéon. Ademads, se puede observar que la concentracién
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Figura 10.13. Lineas de corriente del flux total dentro de los casetes de ultrafiltracién, t* = 1.
Binr=0.1,Biz,=7,Pe=1,€5,=0.7,€5 =0.6, (&g +£5) = 0.3, (&, + €5+ &) =0.4,c], =0.17,
cjgne =0.17. Condiciones iniciales: C:xno =0, C:xgo =0.

de la especie quimica presenta un gradiente, donde los valores més elevados se localizan en la
zona inferior de los casetes y la parte superior contiene, en promedio, menor cantidad de AGCL.
Esto indica que la concentracién del permeado a la salida de todos los casetes es menor que la
concentraciéon promedio en los mismos. Esto es un efecto deseable, y se da debido al efecto retentivo
de las membranas de ultrafiltracion, rechazando a la mayoria de los AGCL. Sélo una fraccién de

AGCL sera capaz de atravesar la membrana, debido a que éstas no son infalibles.

10.4.3 Estado estacionario

Finalmente, se muestran los resultados obtenidos al tiempo adimensional 100, donde el tanque
de membrana se encuentra en estado estacionario. Estos resultados se obtienen al suponer que

no existen perturbaciones durante la operacién del MBR que modifiquen las concentraciones de

AGCL.
De la misma forma que para tiempos de transicidn, la identificacién del mecanismo predomi-
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Figura 10.14. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro del
tanque de membrana, t* = 1. Bi,s = 0.1, Bi¢, =7, Pe =1, €g,, = 0.7, &5 = 0.6, (¢, +€5) = 0.3,
(&n+€p+&) =04, CZ: =0.17, cjgne = (.17. Condiciones iniciales: Cj\no =0, C:xgo =0.

nante de transporte de masa en cada seccién del tanque se puede llevar a cabo al comparar las lineas
de corriente del flux total de masa con la velocidad del fluido. Las Figuras 10.6 y 10.16 permiten
realizar este andlisis para el fluido localizado en el tanque de membrana, de forma externa a los
casetes. Asi, es posible identificar que el transporte de masa es mayoritariamente convectivo cerca
de la alimentacién del tanque y en todo el fondo del mismo. En la superficie, a diferencia, las lineas
de corriente del flux total no coinciden con la direccion que dictan las del fluido.

De la misma manera que para el liquido fuera de los casetes, se comparan ahora las Figuras
10.7 y 10.17. No se encuentra similitud clara entre las lineas de corriente del flux total y de la
velocidad convectiva (del fluido), por lo que no es posible determinar si el transporte se lleva a cabo
mayoritariamente por difusién o conveccién. Esto guarda sentido debido a la menor velocidad que
tiene el fluido dentro del casete con respecto en la parte externa de estos.

Mediante el anélisis de las componentes del flux difusivo se observé que en la mayor parte

de los casetes, el transporte mayoritario en las tres componentes (x, y y z) es el difusivo. La tinica
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Figura 10.15. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro de los
casetes de ultrafiltracién, t* = 1. Bipr = 0.1, Biz, =7, Pe =1, €, = 0.7, €5 = 0.6, (&, +€5) = 0.3,
(&n+€p+&) =04, CZ: =0.17, cjgne = (.17. Condiciones iniciales: Cj\no =0, C:xgo =0.

excepcion es la parte superior de los mismos, donde la velocidad del fluido es mayor y donde el
transporte de masa por conveccidn cobra mds importancia, representando el flux convectivo hasta
el 7% del flux total. El transporte por difusion se vuelve dominante en la componente z del flux del
casete de ultrafiltracién, en menor medida en las direcciones x y y del flux. Esto corresponde con la
orientacién y sentido del fluido y del flux total, ya que estos estan siendo afectados principalmente
por la presién de vacio a la salida de los casetes (en direccion vertical). Pero también existe cierto
efecto de la localizacién del punto de alimentacién, ya que promueve, en menor proporcion, el
transporte de masa sobre la componente y del flux. Para la componente z del flux de los casetes, el
transporte por difusion representa més del 93 % en todo el dominio. En la seccién media y baja este
porcentaje asciende a valores entre 98 y 99 %, mientras que en la zona superior puede localizarse
entre el 93 y 98 %. En la componente x del flux, la difusion en la seccion media y baja de todos los
casetes representa entre el 90 % y 100 % del flux total, mientras que en la regién mas préxima a la

superficie del tanque este porcentaje disminuye en algunas zonas, resultando en valores por arriba
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Figura 10.16. Lineas de corriente del flux total dentro del tanque de membrana, t* = 100. Bi, s =
0.1, Big, =7, Pe =1, g5, = 0.7, &5 = 0.6, (&, +€5) = 0.3, (&, + €5 + &) = 0.4, ¢, =0.17,
c/";ne =0.17. Condiciones iniciales: cj;no =0, CZCO =0.

del 50 %. Sélo en la componente x del flux y en la region del casete mds préxima a la alimentacién
del tanque es que la proporcion de transporte difusivo con respecto al flux total cae hasta alrededor
del 40%. Por su parte, en la componente y del flux, las secciones baja y media de los casetes
conservan las mismas proporciones que en la componente x del flux; sin embargo, la parte superior
de los casetes presenta menor contribucién por parte de la difusion en el transporte de masa, con
respecto a la componente anteriormente descrita. En esta zona se observo menor proporcién de
transporte difusivo, representando en la mayoria de la zona, entre el 40 y el 80 % del flux total.
En la Figura 10.18 se observa la concentracion a cada punto del tanque, una vez que se alcanza
el estado estacionario. A diferencia de en tiempos mas tempranos, la concentraciéon de AGCL no
es cero en ninguna parte del tanque. Sin embargo, es posible notar que atin existe un marcado
gradiente de concentracion de la especie quimica. Este gradiente se forma probablemente debido
a la captacion generada por un gradiente de presion en el primer casete. Los AGCL se quedan

mayoritariamente retenidos en este casete, por lo que la concentracién de AGCL en la regién
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Figura 10.17. Lineas de corriente del flux total dentro de los casetes de ultrafiltracién, t* = 100.
Binr=0.1,Biz,=7,Pe=1,€5,=0.7,€5 =0.6, (&g +£5) = 0.3, (&, + €5+ &) =0.4,c], =0.17,
cjgne =0.17. Condiciones iniciales: C:xno =0, C:xgo =0.

posterior del tanque es menor a la de la entrada. Ademas, debido a que el segundo casete realiza
una accién similar, al fondo del tanque la concentracion adimensional de la especie quimica ya es
un orden de magnitud menor a la de la entrada.

El gradiente de concentracién adimensional antes mencionado genera que el casete proximo a
la alimentacion esté mds saturado de AGCL (Figura 10.19. Esto no se aprecia de forma importante
entre el segundo y el tercer casete de ultrafiltracién. Una caracteristica observada a través del tiempo
es la mayor saturacién con AGCL en la seccidn superior de todos los casetes con respecto al resto de
cada casete; esto, como se comentd, es atribuido a la localizacién del puerto de alimentacién. Algo
que debe hacerse notar es que la concentracién adimensional promedio a la salida de los casetes
representa entre el 1.5 y 2% de la concentracién inicial de AGCL en el tanque aerobio. Lo anterior
corresponde con las eficiencias de remocion de G&A reportadas experimentalmente en la literatura
para este tipo de reactores (Liu y col., 2003; Kurian y col., 2005; Nakhla y col., 2006; Acharya

y col., 2006a,b). La capacidad de reduccién de la concentracién de grasas del MBR de hasta un
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Figura 10.18. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro del
tanque de membrana, t* = 100. Bip; = 0.1, Bi¢, =7, Pe = 1, €5, = 0.7, & = 0.6, (¢ +-£5) = 0.3,
(&n+€p+&) =04, CZ: =0.17, czne = (.17. Condiciones iniciales: Cj\no =0, C:xgo =0.

98-98.5 % resulta en concentraciones aproximadas de AGCL a la salida del permeado de menos
de 0.1 mol/m? (entre 21.9 y 29.2 mg L"), lo cual posiciona a la concentracién en el permeado
muy cercana al limite maximo establecido por el PROY- NOM-001-SEMARNAT-2017, la cual
establece 21 mg L~! como limite superior. Debe recordarse que el MBR no es la tltima operacién
unitaria dentro del tren de tratamiento de aguas residuales, por lo que no resulta improbable alcanzar
concentraciones por debajo del valor establecido en la norma al final de las operaciones restantes
del tratamiento.

Las condiciones aqui presentadas son aquellas que permaneceran en el sistema si no se producen
perturbaciones en el mismo. Modificaciones en el tanque aerobio, tales como fluctuaciones en la
concentracién de alimentacidn, modificacion en las condiciones de los fléculos o en su cantidad,
o un aumento o decremento en la proporcién de microorganismos degradadores dentro de éstos,
pueden tener efectos positivos o negativos en los resultados del tanque de membrana. Ademads, un

cambio en la permeabilidad de las membranas de este segundo tanque también puede modificar las
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Figura 10.19. Gréfica de superficie de la concentracién adimensional de la especie A dentro
de los casetes de ultrafiltracion, * = 100. Biye = 0.1, Big, =17, Pe =1, &g = 0.7, &5 = 0.6,
(en+€) =03, (& +€5+&) =04, ¢ =0.17, Cane = 0.17. Condiciones iniciales: ¢j,, = 0,
g =0.
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condiciones finales en estado estacionario.

10.5 Resumen del capitulo

En este capitulo se presentan los resultados de las simulaciones numéricas que permiten
el andlisis paramétrico del modelo matematico del tanque de membrana. Los pardmetros mas
importantes identificados son los nimeros de Biot (que definen la permeabilidad de la membrana),
y el nimero de Péclet (del cual depende la velocidad del fluido responsable del transporte de masa
de la especie por conveccién).

Las mejores condiciones de disefio adimensionales para este tanque son: Es deseable que la
porosidad del medio que compone a las fibras huecas sea elevada (se recomienda que sea de 0.75),
mientras que la fraccion volumétrica del medio filtrante en el dominio del casete tome valores de

0.6. Los valores adimensionales exactos son: €g, = 0.7 y & = 0.6. Finalmente, debido a que la
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fraccién de medio filtrante en el casete de ultrafiltracion debe ser elevada, esto limita a la fraccién
liquida a menos de 0.5, utilizdndose en este trabajo &, + &g = 0.3. Al incluir a la fase gas, la
fraccion de fluido no debe sobrepasar tampoco a 0.5, por lo que se estableci6 en este estudio a
&ntegt+e =04

Las mejores condiciones de operacion adimensionales para el tanque de membrana son: Grandes
resistencias a la transferencia de masa entre el liquido y la membrana, lo cual corresponde a valores
del numero de Biot menores a uno y preferentemente cercanos a cero (i.e., Biy¢ = 0.1). Ademas,
se requieren bajas resistencias a la transferencia de masa entre las fibras huecas y el permeado,
dadas por valores para el nimero de Biot mayores a uno y menores a siete. En el presente andlisis
se utiliz6 Big, = 7. Esto estd relacionado con la velocidad que adquiere el fluido circundante a los
casetes, pues entre menor sea el grado de agitacion, mayores serdn las resistencias a la transferencia
de masa. La velocidad se controla indirectamente a través del nimero de Péclet. Son preferibles
magnitudes pequenas para éste, menores o iguales a 3 (en este andlisis Pe = 1). Mediante el nimero
de Schmidt, los valores de Pe limitan la magnitud del nimero de Reynolds a valores por debajo
de 1072 fuera de los casetes de ultrafiltracién y por debajo de 10~! al interior de los mismos. Esto
corresponde a flujos lentos, entre reptantes y laminares.

De la misma forma que para el tanque aerobio, el valor especifico dimensional para cada
pardmetro puede obtenerse al utilizar las definiciones dadas en la seccién 8.3. La validacién del
modelo para este tanque puede llevarse a cabo mediante la comparacidn con datos experimentales
medibles de un sistema que cumpla con las suposiciones indicadas para este trabajo. Lo anterior
puede llevarse a cabo mediante mediciones de la concentracién de AGCL tanto en la regién liquida
como en el permeado de cada uno de los casetes de ultrafiltracién. Ademds, dado que el modelo
matemadtico de flujo en las membranas es de tipo Darcy, la permeabilidad de los casetes puede
determinarse a partir del conocimiento de la velocidad promedio de los fluidos que pasan a través
de ella y del gradiente de presion aplicado. Asi también, puede determinarse la velocidad del
fluido exterior a ésta. Al igual que el modelo del tanque aerobio, éste también proporciona mds
informacién de la que experimentalmente podria medirse, lo que representa una ventaja con respecto
a modelos empiricos.

El desarrollo de modelos 3D del tanque de membrana permitié evaluar la dindmica de la
concentracién adimensional en cada punto del tanque y de los casetes, asi como describir los

fenémenos que tienen lugar en estos dominios y que ayudan a explicar los resultados obtenidos. Fue
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posible visualizar la formacién de los patrones de flujo en las lineas de corriente del flux total de
masa, y explicar, hasta cierto punto, como se relacionan con la geometria del sistema. A lo largo del
tiempo se observa cdmo, a través de mecanismos de transporte de masa difusivos y convectivos, se
distribuye la especie quimica a través del tanque, y como esto genera la formacién de un gradiente
de concentracién que se mantiene inclusive a tiempos largos de operacion. La concentracién de
AGCL presente en el fluido externo a los casetes influye en la saturacién de éstos tltimos, y a su vez,
en la concentracion del permeado. Se observé que el mecanismo de transporte de masa mayoritario
dentro de los casetes es el difusivo, debido principalmente a la menor velocidad del fluido en estas
regiones. Cabe mencionar que las simulaciones numéricas llevadas a cabo en este capitulo, en
donde no se usa un enfoque de medio efectivo para modelar a los casetes de ultrafiltracion, son
computacionalmente menos demandantes que las correspondientes a la CFD. De esta forma, puede
concluirse que el tipo de modelado desarrollado en este trabajo es mds versétil que las simulaciones
de tipo CFD, manteniendo la informacién esencial de los diversos niveles de escala de este sistema
multifisico.

A pesar de las simplificaciones llevadas a cabo, las condiciones de operacion utilizadas per-
mitieron modelar un sistema en el cual los AGCL son retenidos en el tanque, mientras que el
permeado contiene bajas concentraciones de esta especie quimica. La concentracion obtenida para
el permeado a través de las simulaciones numéricas es del 1.5-2% de la concentracién inicial

alimentada al tanque aerobio, y corresponde con lo reportado experimentalmente en la literatura.
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En este trabajo se desarrollé un modelo matematico para describir el transporte de masa y

reaccién dentro de biorreactores de membrana. El modelo tiene como caracteristica el filtrado de la
informacién desde la escala microscOpica y hasta el nivel de reactor. Aunque al término de cada
capitulo de este documento se detallan los resultados parciales correspondientes, es pertinente
presentar en este apartado las conclusiones generales del trabajo para cada tanque del biorreactor
de membrana.
Tanque aerobio

El uso de un proceso de escalamiento permitié desarrollar un modelo matematico al nivel del
tanque a partir de las ecuaciones de transporte a escala microscépica. El modelo matematico
desarrollado consiste en dos ecuaciones para el transporte y reaccién de los AGCL, y en tres
ecuaciones para el oxigeno; ademds de dos ecuaciones de continuidad promediadas en todo el
tanque. Dado que la regién en donde ocurren los cambios mas importantes de los AGCL y el
oxigeno son los foculos, se conserva la informacién de los cambios espacio-temporales de las
especies en las ecuaciones macroscépicas correspondientes. Mientras que en las otras fases y

regiones el modelo solo contempla los cambios temporales de las variables dependientes.
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Los pardmetros determinantes para promover el transporte y degradacién de los AGCL son: el
area interfacial por unidad de volumen de los fléculos presentes en el sistema, la proporcién del
volumen del fléculo que representa la matriz extracelular y la fraccién volumétrica de las células
que son capaces de oxidar AGCL con respecto a las que no. Los factores que mayor efecto tienen
sobre el transporte y consumo de oxigeno son el flujo volumétrico de aire y la tasa maxima de
consumo de este sustrato. No se encontrd limitacién de oxigeno bajo las condiciones que favorecen
la degradacion de AGCL.

Entre las condiciones adimensionales de disefio mds importantes, se hacen notar: Areas por
unidad de volumen entre el liquido y el fléculo, entre el liquido y la fase oleosa y entre el liquido y
las burbujas de aire con valores cercanos, pero por debajo, de uno. Tasas hidroliticas, determinadas
por el médulo de Thiele, por debajo de uno. Velocidad especifica de consumo de AGCL cercana
a 10 con una constante de saturacién <1073, Fracciones volumétricas para la matriz extracelular
por debajo de 0.7 y fracciones volumétricas para las células que consumen AGCL lo mds elevadas
posible. Para el oxigeno, no se consideran limitaciones para la degradacién de AGCL mientras la
velocidad especifica de consumo de este sustrato y la constante de saturacion se encuentren en o
por debajo de 1072.

Entre las condiciones de operacion adimensionales mds favorables que se encontraron, destacan
las siguientes: Flujos volumétricos de alimentacién para el reactor del orden de 107> y flujos
volumétricos de aire del orden de 1072, Bajas resistencias a la transferencia de masa entre la regién
liquida y los fléculos, tanto para los AGCL como para el oxigeno, asi como entre las burbujas
y la regién liquida (para el oxigeno), lo cual se traduce en valores, para los nimeros de Biot
correspondientes, mayores a uno.

Tanque de membrana
El modelo matemadtico deducido estd compuesto por ecuaciones de medio efectivo que describen el
transporte de masa y cantidad de movimiento en los casetes de ultrafiltracion. A partir del proceso
de escalamiento, se concluye que el modelo macroscépico para el transporte de masa de los AGCL,
bajo la suposicion de equilibrio local mésico, es del tipo conveccidn-dispersién. Mientras que,
para el transporte de cantidad de movimiento, el modelo macroscépico es de tipo ley de Darcy.
Estas ecuaciones ya no distinguen entre cada componente del dominio y presentan la ventaja de
incorporar coeficientes predecibles a partir de la solucidn de los problemas de cerradura asociados.

A partir de las soluciones numéricas del modelo se concluye que los factores con mayor
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repercusion sobre la concentraciéon de AGCL en el permeado son: la capacidad retentiva de la
membrana de ultrafiltracién y la velocidad del fluido contenido en el tanque. A su vez, la capacidad
retentiva de la membrana estd determinada por dos factores: las resistencias a la transferencia de
masa entre el liquido y el casete, y las resistencias a la transferencia de masa entre las fibras huecas
y el permeado. En la mayor parte del fluido externo a los casetes, el transporte de masa estd regido
principalmente por la conveccién, mientras que en los casetes de ultrafiltracién el transporte es
predominantemente difusivo.

Las mejores condiciones de disefio adimensionales para el tanque de membrana son: Porosidad
del medio que compone a las fibras huecas de 0.75, mientras que la fraccién volumétrica del medio
filtrante en el dominio del casete tome valores de 0.6. Fraccion liquida de menos de 0.5 y fraccién
de fluido que no sobrepase 0.5. Mientras que las mejores condiciones de operacion para este
tanque son: Considerables resistencias a la transferencia de masa entre el liquido y la membrana, lo
cual corresponde a valores del nimero de Biot menores a uno y preferentemente cercanos a cero.
Minimas resistencias a la transferencia de masa entre las fibras huecas y el permeado, dadas por
valores para el nimero de Biot mayores a uno y menores a siete. Magnitudes para el niimero de
Péclet menores o iguales a 3. Magnitud del nimero de Reynolds a valores por debajo de 1072 fuera
de los casetes de ultrafiltracién y por debajo de 10! al interior de los mismos.

Bajo las condiciones operativas estudiadas, la concentracion en el permeado se redujo hasta un
1.5-2% con respecto a la concentracién de alimentacion del tanque aerobio. Esto corresponde con
las eficiencias reportadas para los MBR y permite obtener un efluente con caracteristicas cercanas a
las requeridas por normas mexicanas para descarga en aguas nacionales.

Con base en lo anterior, se puede concluir que se encontraron condiciones de disefio y opera-
cién favorables para el transporte de masa de dcidos grasos de cadena larga y de oxigeno en un
biorreactor de membrana. Esto se logré a través del desarrollo, solucién y andlisis de modelos
matematicos de medio efectivo. Los resultados presentados en este trabajo son de utilidad para
trabajos experimentales futuros, tanto para el disefio como para la mejora de biorreactores de
membrana ya existentes.

El alcance de este trabajo se limita a las mejores condiciones de operacion a través de pardmetros
y nimeros adimensionales. Es posible obtener valores dimensionales que satisfagan a lo encontrado
en este andlisis paramétrico al utilizarse las definiciones dadas en las secciones 7.6 y 8.3 para

el tanque aerobio y de membrana, respectivamente. De esta forma estos pardmetros y nimeros
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adimensionales pueden ser utilizados para cualquier tipo de tanque aerobio que cumpla con las

suposiciones del modelo detalladas en capitulos anteriores.



’ rospectivas

Se plantean los siguientes puntos a fin de mejorar y dar continuidad al trabajo desarrollado en
la presente tesis:

1. Validar el modelo con datos experimentales y situaciones donde se cumplan las suposiciones
planteadas, a fin de evaluar los alcances del modelo de equilibrio.

2. Obtener la solucién de los problemas de cerradura del tanque de membrana, para predecir los
coeficientes de medio efectivo para la geometria especifica del sistema.

3. Plantear y resolver los problemas de cerradura bajo un esquema de no equilibrio.

4. Evaluar la incorporacién del fenémeno de ensuciamiento de la membrana mediante acu-
mulacién superficial en el desarrollo del modelo de medio efectivo para los casetes de
ultrafiltracion.

5. Evaluar casos en los que no se cumpla la suposicién de mezcla perfecta en el tanque aerobio,
a través de modelos mixtos para la dependencia espacial.

6. Evaluar el uso de modelos diferentes al de Beavers-Joseph para el transporte en la frontera
del medio poroso de la membrana con la regién liquida que la rodea.

7. Analizar el uso modelos alternativos a Darcy-Brinkman para la simulacién del transporte de
cantidad de movimiento en el tanque de membrana.

8. Evaluar el efecto que tiene el considerar distribuciones de tamafios de burbuja en el transporte
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de oxigeno en el tanque aerobio.
9. Incorporar la inhibicién por sustrato y por producto a las ecuaciones que describen el
transporte y consumo de AGCL.
10. Utilizar factores de forma que permitan compensar la geometria esférica supuesta para los
fléculos.

Estos y otros puntos de mejora se estudiardn en trabajos futuros.
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Biyy

Bine

Area interfacial por unidad de volumen de la frontera entre la regién-c y la fase (o

region)-i (i = B,m), m~!

Area superficial entre la fase-y y la regién-1, m?

Area superficial entre la regién-n y la fase-A, m?

Area superficial entre la regién-n y el j-ésimo tamario de la regién-o, m?
Superficie del dominio de promediado de la fase (o regién)-i (i = 7,1, 0)
Superficie entre la fase (o region)-i y la fase (o regién)-j (i, j = y,n, K, B,0, i # j)
Superficie entre la fase-y y el difusor del tanque aerobio

Superficie de salida de la fase-y del tanque aerobio

Superficie de entrada del tanque aerobio

Superficie de salida del tanque aerobio

Variable de cerradura que mapea |- V{c,) sobre é4; (i = B,1,0), m

Niimero de Biot para la especie i (i = A, B) entre la region-1 y la regiéon-® en su j-ésimo
tamafio

Nimero de Biot para la especie B entre la fase-y y la regién-n

Nuamero de Biot para la especie A entre la regién-n y la regién-§
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Big,

CAi
CAne
CB’]/
CByd

Ciwj

Cai

Nuamero de Biot para la especie A entre la region-{ y el permeado

Concentracién promedio intrinseca de la especie A en la fase (o region)-i (i = ,0,0),
mol/m>

Concentracién molar de la especie A en la region-n a la entrada del tanque aerobio,
mol/m?

Concentracién molar de la especie B en la fase-y, mol/m?

Concentracién molar de la especie B en la fase-y en la superficie con el difusor, mol/m?
Concentracién molar de la especie i (i = A, B) en la regién-7, mol/m?

Concentracién molar de la especie i (i = A, B) en el j-ésimo tamafio de fléculo de la
regién-®, mol/m?

Concentracién molar de la especie A en la fase-A, mol/m?

Promedio intrinseco de la concentracién de la especie A en la regién-1, mol/m?
Promedio intrinseco de la concentracién de la especie B en la fase (o region)-i (i = 7y, 1),
mol/m?

Concentracién local promedio, mol/m3

Concentracion promedio intrinseca de la especie A en la fase (o regién)-i (i = 3,1, 0),
mol/m?

Desviaciones espaciales de la concentraciéon de la especie A en la fase (o regién)-i
(i=B,n,o), mol/m?

Variable de cerradura que mapea a #% . V(QZJ-)j sobre ﬁ (i,j=B,v,n,0)

Coeficiente de difusividad efectiva de la especie i (i = A, B) asociado al modelo de
equilibrio en el j-ésimo tamafio de la regién-w, m?/s

Relacion entre el coeficiente de difusividad efectiva y el coeficiente de difusividad
molecular de la especie i (i =A,B)

Tensor de dispersion efectiva de la especie A en el casete de ultrafiltracién, m?/s
Variable de cerradura que mapea a #i] V() sobre v; (i, j = B,7,1,0)

Tensor de dispersion total para la especie A en la regién-c, m>/s

Coeficiente de difusividad molecular para la especie A en la regién-i (i = 1, &), m?/s

Coeficiente de difusividad molecular para la especie i (i = A, B) en la fase-f3, m%/s
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H;
|
KB

km

kyn

ki
kO

kG

28

Tensor de permeabilidad relativa de la fase (o region)-i en la fase (o regién)-j (i, j =
B.v,n,0), m*

Tensor de permeabilidad aparente de la fase- en la regién-c, m?

Tensor identidad

Coeficiente interfacial de transferencia de masa entre la regién-o y la fase-8, m/s
Coeficiente interfacial de transferencia de masa entre la fase-y y la regién-n, m/s
Constante de reaccién en la frontera entre la regién-n y la gota de tamafio i de la fase-A,
m/s

Coeficiente interfacial de transferencia de masa de la especie i (i = A, B) para la frontera
entre la regién-1 y en el j-ésimo tamafio de fléculo de la regién-w, m/s

Coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre la regién-¢ y el
permeado, m/s

Coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre la regién-n y la
regiéon-c, m/s

Coeficiente interfacial de transferencia de masa para la frontera entre la regién-n y la
region-, m/s

Constante de equilibrio termodindmico que relaciona a la concentracion de la especie i
(i=A,B) enlaregion-e y la regién-P, para el j-€simo tamafio de la region-@

Longitud caracteristica de la fase (o regién)-i (i = B,1m,0, m

Vector de la celda unitaria en la direccién i (i = 1,2,3), m

Longitud caracteristica del sistema macroscopico, m

Vector unitario que va dirigido de la fase (o region)-i a la fase (o regién)-j (i,j =
VM4, 0,B,0,i 7))

Numero de Péclet

Presion dindmica de la fase (o regién)-i (i, j = y,1, B), kg/m s2

Promedio intrinseco de la presién dinamica de la fase-B dentro de la regién-o, kg/m s>
Presién dinamica local promedio, kg/m s>

Promedio intrinseco de la presion dinamica de la fase (o regién)-i (i, j = 7,1, B), kg/m s?

Promedio intrinseco de la presién dinamica de la regién-o, kg/m s>
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Z; Desviaciones espaciales de la presion dindmica de la fase (o regién)-i (i, j = y,n, B),
kg/m s?

P° Desviaciones espaciales de la presién dindmica de la regién-o, kg/m s°

Qen Flujo volumétrico de entrada de la regién-n, m?/s

Qd,, Flujo volumétrico de entrada de la fase-y por el difusor, m%/s

an Flujo volumétrico de salida de la regién-1, m3/s

qupy Flujo volumétrico de salida de la fase-7y por la superficie del tanque aerobio, m?/s

r Coordenada radial, m

r; Vector de posicién que localiza puntos de la fase (o regioén)-i (i = y,m,3,0), m

Ry Radio de la burbuja de aire méds grande, m

Ry Radio del tamafio de fléculo més grande, m

Re Nimero de Reynolds para la region-n del tanque de membrana

Re, Nuamero de Reynolds para la region-§

Si Variable de cerradura que mapea (c4) sobre é4; (i = 3,1, 0)

t Tiempo, s

p Tiempo caracteristico de la difusion para la especie A en el tanque de membrana, s

Ip, Tiempo caracteristico de la difusion para la especie i (i = A, B) en el tanque aerobio, s
\7T Velocidad de la especie A en la fase (o regién)-i (i = 8, 0,§), m/s

VBy Velocidad de la especie B en la fase-y, m/s

Vef Vector de velocidad efectiva en el casete de ultrafiltracion, m/s

V; Velocidad de la fase (o regién)-i (i = y,n, , ), m/s

Vin Velocidad de la especie i (i = A, B) en la regién-1, m/s

Vioj Velocidad de la especie i (i = A, B) en el j-ésimo tamafio de fléculo de la regién-w, m/s
Vo Velocidad promedio superficial de la fase-f dentro de la regién-o, m/s

v° Velocidad promedio intrinseca de la fase-f3 dentro de la regién-c, m/s

(v) Velocidad promedio superficial, m/s

(v;)! Velocidad promedio intrinseca de la fase (o regién)-i (i = v, 1,0, ), m/s

(V)i Velocidad promedio superficial de la fase (o regién)-i (i = y,n, 0, 3), m/s
Vv Volumen total de la regién de promediado, m?

V; Volumen del dominio de promediado de la fase (o regién)-i (i = 7,1, ®,0), m>
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v Dominio de promediado de la fase (o regién)-i (i = v, 1, ®)

Wij Velocidad de la frontera entre la region-i y la regién (o fase)-j, i, j =n,v,A,®, i # j, m/s

\7 Velocidad de la superficie <7}, j = 1,y m/s

Wi Velocidad de la frontera entre la regién-1 a la fase-A en el i-ésimo tamafio de gota, m/s

Wnoj Velocidad de la frontera entre la regiéon-7 a la regién-w en el j-ésimo tamaifio de floculo,
m/s

Simbolos griegos

a Pardametro ajustable de la condicion de frontera de Beavers-Joseph

Constante media de saturacién de la especie i en el j-ésimo tamafo de la regién-w
(i=A,B), mol/m?

&  Fraccion volumétrica de la region-e en el j-€simo tamafio de la region-@

& Fraccién volumétrica de la fase (o regién)-i (i = y,1,B,0)

€p

., Fraccion volumétrica de la region-F; en el j-€simo tamafio de la region-o (i = A, B)

u Viscosidad de la fase (o regién)-i (i = 1,0, 3), kg m/s

uip. Tasa méxima de consumo de la especie i en la regién-F; en el j-ésimo tamaiio de la
regién- (i = A, B), mol/m?s

Uy  Viscosidad de la fase-y, kg m/s

Di Densidad de la fase (o regién)-i (i = 1,7%, ), kg/m?

¢72Ln Moddulo de Thiele en la frontera entre la regién-A y la regién-n
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1. En Model Wizard seleccione 1D y elija por sextuplicado Mathematics/PDE Interfaces/Coefficient
Form PDE; en Dependent variables escriba la concentracién como up en el primero, up2
en el segundo, up3 en el tercero, up4 en el cuarto, up5 en el quinto y up6 en el sexto
Coefficient Form PDE. Presione el botén Add. Elija ahora Mathematics/ODE and DAE Inter-
faces/Domain ODEs and DAEs; en Dependent variables escriba la concentracién como uf.
Presione el botén Add seguido por Study y seleccione Time dependent; por Gltimo presione
el botén Done.

2. En Parameters escriba:

Bi=1, til=0.15, aeo=0.9, ael=08, Ee=0.7, Ep=0.25 K=1,

M=9, alfa=0.003, Eeta=085 Qe=0.00003, k=025 Ce=0.35

3. En Geometry seleccione por sextuplicado la opcién de Interval
= En Interval I introduzca un intervalo que vayade r=0ar =1.
= En Interval 2 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.82.

En Interval 3 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.64.

En Interval 4 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.45.

En Interval 5 introduzca un intervalo que vayade r =0 ar = 0.27.
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En Interval 6 introduzca un intervalo que vayade »r =0 a r = 0.09.

Haga click en Build All Objects.

4. En Definitions seleccione por sextuplicado: Nonlocal Couplings y Average.

En la seccién de Operator name de Average 1 escriba avel y seleccione el punto donde
r=1.

En la seccién de Operator name de Average 2 escriba ave2 y seleccione el punto donde
r=0.82.

En la seccién de Operator name de Average 3 escriba ave3 y seleccione el punto donde
r=0.64.

En la seccién de Operator name de Average 4 escriba ave4 y seleccione el punto donde
r=0.45.

En la seccidn de Operator name de Average 5 escriba ave5 y seleccione el punto donde
r=20.27.

En la seccién de Operator name de Average 6 escriba ave6 y seleccione el punto donde

r=0.09.

5. En Definitions/Variables I escriba lo siguiente:

DA = (3xk—2xEex(k—1))/(3+Eex(k—1))
cpi = avel (up)
cpi2 = ave2(up?)
cpi3 = ave3(up3)
cpid = aved(up4)
cpi5 = ave5(up5)
(

cpi6 = ave6(up6)

6. En Coefficient Form PDE/Coefficient Form PDE I seleccione el intervalo que vade r =0a

r =1 e introduzca lo siguiente:

c=x**DA

a=0
f=—((*)*(EpxMxup/(up+alfa))
e, =0

d = (Ep/K +Ee)* (x?)

7. En Coefficient Form PDE/Zero Flux I seleccione el punto donde r = 0.
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8. En Coefficient Form PDE/Initial Values I seleccione el intervalo y defina up = 0.05 y

dup __
7—0.

9. En Coefficient Form PDE seleccione Flux/Source, seleccione el punto donde r = 1 y defina
g=Bix(uf —up).
10. Para Coefficient Form PDE 2 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde » = 0.82 y
sustituyendo a up por up2 y a cpi por cpi2.
11. Para Coefficient Form PDE 3 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r = 0.64 y
sustituyendo a up por up3 'y a cpi por cpi3.
12. Para Coefficient Form PDE 4 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.45 y
sustituyendo a up por up4 y a cpi por cpi4.
13. Para Coefficient Form PDE 5 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.27 y
sustituyendo a up por upS y a cpi por cpiS.
14. Para Coefficient Form PDE 6 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.09 y
sustituyendo a up por up6 y a cpi por cpi6.
15. En Domain ODEs and DAEs/Distributed ODE 1 seleccione todo el intervalo y defina:
» f=Qe/Eetax(Ce—uf)—0.1239xaeoxBi/Eetax (uf —cpi)+ael xtil |Eeta—0.2916 %
aeo x Bi/Eeta x (uf — cpi2) — 0.3552 x aeo * Bi/Eeta * (uf — cpi3) — 0.1882 x aeo *
Bi/Eetax(uf —cpi4) —0.0406 xaeo*Bi/Eetax (uf — cpi5) —0.0005022 xaeo * Bi / Eeta

(uf — cpi6)
] dazl
m e, =0

16. En Domain ODEs and DAEs/Initial Values 1 seleccione todo el intervalo y definauf =1y

Wl — .

17. En Mesh 1 seleccione Edge, y en éste dltimo seleccione Size. En la seccion de Element size
seleccione Custom, active la casilla de Maximum element size y escriba 0.001. Haga click en
Build all.

18. En Study 1, en la seccién de Time coloque el siguiente intervalo de valores en modalidad
logaritmica:

= Start: le —4

= Stop: 1000

= Steps per decade: 100
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Presione el botén Replace.

19. Haga click en Compute.

20. En Results/Derived Values seleccione Average/Line Average, asi como Point Evaluation y

por quintuplicado Integration/Line Integration.

En Line Average 1 escriba la expresion uf y 3 up xx? y seleccione todo el intervalo.
En Point Evaluation 1 escriba la expresion up y seleccione el punto donde r = 1.

En Line Integration 1 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.82 y escriba la
expresion 5.44 x up2 * x>,

En Line Integration 2 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.64 y escriba la
expresion 11.44 s up3 *x2.

En Line Integration 3 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.45 y escriba la
expresion 32.92 * up4 * x2.

En Line Integration 4 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.27 y escriba la
expresion 152.42 % up5 * x°.

En Line Integration 5 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.09 y escriba la

expresion 4115.23 x up6 = x*. Evalde todas las secciones.
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1. En Model Wizard seleccione 1D y elija por sextuplicado Mathematics/PDE Interfaces/Coefficient
Form PDE; en Dependent variables escriba la concentracién como up en el primero, up2 en
el segundo, up3 en el tercero, up4 en el cuarto, up5S en el quinto y up6 en el sexto Coefficient
Form PDE. Presione el botén Add. Elija ahora por duplicado Mathematics/ODE and DAE
Interfaces/Domain ODEs and DAEs; en Dependent variables escriba la concentracién como
uf para Domain ODEs and DAEs y ug para Domain ODEs and DAEs 2. Presione el bot6én
Add seguido por Study y seleccione Time dependent; por tGltimo presione el botén Done.

2. En Parameters escriba:

aeg=0.7, aeo=0.9, alfa=0.001, Bi=5, Bige=1, Ee=0.7,
Eeta=0.85, Eg=0.12, Ep=0.28, k=025, K=1, M=0.08,

0d =0.01, Qe = 0.00003356

3. En Geometry seleccione por sextuplicado la opcion de Interval
= En Interval I introduzca un intervalo que vayader=0ar=1.
= En Interval 2 introduzca un intervalo que vaya de r =0 a r = 0.82.

= En Interval 3 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.64.
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En Interval 4 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.45.
En Interval 5 introduzca un intervalo que vayade r =0 a r = 0.27.

En Interval 6 introduzca un intervalo que vayade r =0a r = 0.09.

Haga click en Build All Objects.

4. En Definitions seleccione por sextuplicado: Nonlocal Couplings y Average.

En la seccién de Operator name de Average 1 escriba avel y seleccione el punto donde
r=1.

En la seccién de Operator name de Average 2 escriba ave2 y seleccione el punto donde
r=0.82.

En la seccién de Operator name de Average 3 escriba ave3 y seleccione el punto donde
r=0.64.

En la seccidn de Operator name de Average 4 escriba ave4 y seleccione el punto donde
r=0.45.

En la seccién de Operator name de Average 5 escriba ave5 y seleccione el punto donde
r=0.27.

En la seccién de Operator name de Average 6 escriba ave6 y seleccione el punto donde

r=0.09.

5. En Definitions/Variables 1 escriba lo siguiente:

DA = (3xk—2xEex(k—1))/(3+Eex(k—1))
cpi = avel (up)
cpi2 = ave2(up2)
cpi3 = ave3(up3)
)
)

(

(

cpi4 = aved(upd

cpi5 = ave5(up5
(

cpi6 = ave6(up6)

6. En Coefficient Form PDE/Coefficient Form PDE I seleccione el intervalo que vade r=0a

r =1 e introduzca lo siguiente:

c=x*+«DA
a=0
f=—((®) % (Ep*Mxup/(up+alfa))

e, =0
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10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

17.

18.

19.

» d=(Ep/K+Ee)x(x?)

En Coefficient Form PDE/Zero Flux I seleccione el punto donde » = 0.

dup _

. En Coefficient Form PDE/Initial Values I seleccione el intervalo y definaup = 0.2y 5= =0.

En Coefficient Form PDE seleccione Flux/Source, seleccione el punto donde » = 1 y defina
g =Bix(uf —up).

Para Coefficient Form PDE 2 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.82 y
sustituyendo a up por up2 y a cpi por cpi2.

Para Coefficient Form PDE 3 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r = 0.64 y
sustituyendo a up por up3 'y a cpi por cpi3.

Para Coefficient Form PDE 4 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r = 0.45 y
sustituyendo a up por up4 y a cpi por cpi4.

Para Coefficient Form PDE 5 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.27 y
sustituyendo a up por up5 y a cpi por cpi5.

Para Coefficient Form PDE 6 repita los pasos 6-9, seleccionando el punto donde r =0.09 y
sustituyendo a up por up6 'y a cpi por cpi6.

En Domain ODEs and DAEs/Distributed ODE 1 seleccione todo el intervalo y defina:

» —Qe¢/Eetaxuf —0.1239xaeo*Bi/Eetax (uf —cpi) —0.2916 xaeo * Bi/Eetax (uf —
cpi2) —0.3552 x aeo x Bi/Eeta* (uf — cpi3) —0.1882 xaeo * Bi/Eeta* (uf — cpid) —
0.0406 x aeo x Bi/Eetax (uf — cpi5) — 0.0005022 x aeo * Bi/ Eeta* (uf — cpi6) — aeg *
Bige/Eetax (uf —ug)

wd, =1

m e, =0

En Domain ODEs and DAEs 2/Initial Values I seleccione todo el intervalo y defina uf = 0.2
y % =0.
En Domain ODEs and DAEs 2/Distributed ODE 1 seleccione todo el intervalo y defina:

» OQd/Eg* (1 —ug)—aeg+*Bige/Egx*(ug—uf)

wd, =1

m e, =0

En Domain ODEs and DAEs/Initial Values 1 seleccione todo el intervalo y definaug =1y

duf _

En Mesh 1 seleccione Edge, y en éste ultimo seleccione Size. En la seccion de Element size
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20.

21.
22.

seleccione Custom, active la casilla de Maximum element size y escriba 0.001. Haga click en

Build all.

En Study 1, en la seccion de Time coloque el siguiente intervalo de valores en modalidad

logaritmica:

Start: le —4
Stop: 1000

Steps per decade: 100

Presione el botén Replace.

Haga click en Compute.

En Results/Derived Values seleccione Average/Line Average y por quintuplicado seleccione

Integration/Line Integration.

En Line Average 1 escriba la expresion uf, ug y 3*up* x>y seleccione todo el intervalo.
En Line Integration 1 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.82 y escriba la
expresion 5.44 x up2 * x>,

En Line Integration 2 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.64 y escriba la
expresion 11.44 s up3 *x2.

En Line Integration 3 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.45 y escriba la
expresion 32.92 x up4 * x2.

En Line Integration 4 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = (0.27 y escriba la
expresion 152.42 % up5 * x°.

En Line Integration 5 seleccione el intervalo que vade r =0 a r = 0.09 y escriba la

expresion 4115.23 x up6 = x*. Evalde todas las secciones.
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1. En Model Wizard seleccione 3D y elija Fluid Flow/Single Phase Flow/Laminar Flow. Presio-
ne el botén Add. Elija ahora Fluid Flow/Porous Media and SUbsurfaces/Brinkman Equations.
Presione el botén Add. Seleccione por duplicado Chemical Species Transport/Transport of
Diluted Species. Presione el botén Add seguido por Study y seleccione Stationary; por dltimo
presione el botén Done.

2. En Parameters escriba:

Re = Pe/1000, Rec=Re/2, Ef=04, Pe=1, Biez=0.1, Bizo=7, ce=0.17,

co=0.05%xce, Ebs=0.7, Es=1—Ef, Eg=0.1, El=1—Es—Eg

3. En Definitions/Variables defina las siguientes variables:

» H=(1/300)2/(8xpi)x (—log(1—Ef)—3/2+2%x(1—Ef)—(1—-Ef)?*/2)

» DA=1/(2—EDbs)

» Def = (2xDA—Elx(DA—1))/(2+El*(DA—1))+ (El +Es) x0.07 x Pe'"’
4. En Geometry seleccione Block y dibuje la siguiente geometria:

= Width: 0.7

= Depth: 0.3

= Height: 1
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5.

6.

7.

8.

10.
11.
12.

= x:0
= y:0.1
= 72:0.2
En Geometry seleccione Transforms/Array, escriba lo siguiente:
= X size: 1
= ysize: 3

z size: 1

= x:0

y: 0.5
w 7:0

En Geometry seleccione Block y dibuje la siguiente geometria:

= Width: 1.5
= Depth: 1.7
= Height: 1.2
= x:-04

= y:-0.16

= 72:0

En Geometry seleccione Work Plane y en el plano xy dibuje un plano en la coordenada z=1.2.
En Work Plane 1/Plane Geometry seleccione Elipse y escriba lo siguiente:
= a-semiaxis: 0.15

b-semiaxis: 0.08

Sector angle: 360
xw: 0.35

yw: -0.05

Rotation: 0

Seleccione Build All Objects

. En Laminar Flow seleccione el dominio fuera de los casetes.

En Laminar Flow/Fluid Properties 1 defina lo siguiente: p =1, £ = 1/Re.
En Laminar Flow seleccione Inlet, seleccione la elipse y defina Uy = 1.
En Laminar Flow seleccione Outlet y seleccione en Boundary Selection las caras de los

casetes, a excepcion de la superior. En el apartado de Velocity seleccione Velocity Field y
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13.

14.
15.

16.

17.

18.

19.

20.

21.

22.

23.

24,

defina las siguientes componentes para la velocidad: x = u2, y =v2y z = w2.

En Laminar Flow seleccione Open Boundary. En Boundary Selection seleccione la superficie
del tanque y defina fy = 0.

En Brinkman Equations, en el apartado de Domain Selection, seleccione todos los casetes.
En Brinkman Equations/Fluid and Matrix Properties 1 defina los siguientes apartados
utilizando la opcién de User Defined: p =1, u=1, ¢€,=1, k=PexH

En Brinkman Equations seleccione Inlet. En Boundary Selection seleccione las caras de
los casetes, a excepcién de la superior. En el apartado de Boundary Condition seleccione
Pressure y defina py = p.

En Brinkman Equations seleccione Outlet. En Boundary Selection seleccione la cara superior
de todos los casetes. En el apartado de Boundary Condition seleccione Velocity y defina
Up=0.2.

En Brinkman Equations seleccione Mass Source, seleccione todos los casetes y defina
On=0.

En Transport of Diluted Species seleccione el dominio externo a los casetes, y en Transport
Mechanisms active la casilla de Convection.

En Transport of Diluted Species/Transport Properties 1, en el apartado de Convection,
seleccione a la velocidad como User Defined e introduzca lo siguiente: x = u* Pe, y = v Pe,
z = wx* Pe. De forma similar, el apartado de Diffusion, defina D, = DA.

En Transport of Diluted Species seleccione Flux, seleccione todas las caras de los casetes
con excepcion de la superior y active la casilla de Include en el apartado de Convection. En
el apartado de Inward Flux elija General Inward Flux, active la casilla de Species ¢ y defina
Jo,c = —tds.nxx (—Def * c2x+u2 % Pex c2) —tds.ny* (—Def x c2y +v2 % Pex c2) —tds.nz*
(—Def *c2z+ w2 Pexc2).

En Transport of Diluted Species seleccione Inflow, seleccione la elipse en el apartado de
Boundary Selection y defina co . = ce.

En Transport of Diluted Species 2 seleccione todos los casetes, y en Transport Mechanisms
active la casilla de Convection.

En Transport of Diluted Species 2/Transport Properties 1, en el apartado de Convection,
seleccione a la velocidad como User Defined e introduzca lo siguiente: x = u2 x Pec, y =

v2 * Pe, z = w2 * Pe. De forma similar, el apartado de Diffusion, defina D, = Def.
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25.

26.

27.

28.

29.

30.

31.

En Transport of Diluted Species 2 seleccione Flux, seleccione todas las caras de los casetes
con excepcion de la superior y active la casilla de Include en el apartado de Convection. En
el apartado de Inward Flux elija External Convection, active la casilla de Species c2 y defina
keco = Biez'y cp o = c.
En Transport of Diluted Species 2 seleccione nuevamente Flux, seleccione todas las caras
superiores de los casetes y active la casilla de Include en el apartado de Convection. En el
apartado de Inward Flux elija External Convection, active la casilla de Species c2 y defina
ke = Bizo 'y cp 2 = co.
En Mesh 1 seleccione Free Terahedral, y en éste tltimo seleccione Size. En la seccién de
Element size, en la seccion de Calibrated for, seleccione Fluid dynamics y coloque una malla
computacién de grosor Normal. Haga click en Build all.
En Study 1/Step 1:Stationary, en el apartado de Physics and Variables Selection, active s6lo
las casillas Laminar Flow y Brinkman Equations. Presione el botén Compute.
En la raiz del documento (root) seleccione Add Study y a continuacion seleccione General
Studies/Time Dependent. Presiones el boton Add Study.
En Study 2/Step 1:Time Dependent, en la seccién de Time coloque el siguiente intervalo de
valores en modalidad logaritmica:

= Start: le—4

= Stop: 100

= Steps per decade: 100
Presione el botén Replace.
En Study 2/Step 1:Time Dependent, en la seccion de Physics and Variables Selection, active
s6lo las casillas Transport of Diluted Species y Transport of Diluted Species 2. Mientras que
en la seccion de Values of Dependent Variables seleccione la siguiente configuracion en la
subseccién de Values of variables not solved for:

= Settings: User controlled

= Method: Solution

= Study: Study 1: Stationary

= Selection: Authomatic

Presione el botén Compute.
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