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RESUMEN 

En el  presente  trabajo  se  propone un modelo  matemático  para un reactor 

biológico  que  degrada  contaminantes  xenobióticos  presentes  en una corriente 

líquida. El modelo  matemático  describe la dinámica  de un reactor  aerobio  de 

película  inmovilizada  ante  cambios  bruscos  en la alimentación  del  sustrato 

inhibitorio y de  su  flujo  de  alimentación. Los datos  cinéticos  que se utilizan en 

las  simulaciones  corresponden a los de un sustrato  xenobiótico  común (3- 

4dicloroanilina). 

El sistema  modelado  consiste  en una película  microbiana  inmóvil y 

alimentación  continua  de  aire y sustrato a un reactor  tipo "air-lift". Las fases  gas ' 

y líquida se  consideran  como un reactor  continuo  perfectamente  mezclado,  los 

balances  de masa en la fase  sólida  describen los efectos de difusión  en  el 

interior  de la película  así  como  el  crecimiento  microbiano. 

El modelo  propuesto  involucra a las tres  fases  del  reactor,  ya  que  en la 

mayoría  de  los  trabajos  realizados  en  este campo de  investigación los modelos 

son  en  dos  fases, la fase  líquida y la fase  sólida  (película  microbiana. Es 

importante  señalar  que los modelos  antes  citados  suponen  una  concentración 

de  microorganismos fija, sin  embargo  en  el  presente  modelo se considera un 

cambio  en la concentración  de  microorganismos a través  de  la película, 

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

Se considera  importante  el  simular la dinámica y el análisis  de los 

efectos  en  las  tres  fases  que  conforman  el  reactor,  ante  cambios  de 

alimentación del sustrato  orgánico ya sea en  su  concentración,  como  en  el  flujo 

de  alimentación,  debido a que  el  volumen y calidad  de  los  flujos de agua 

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

1 .1  Generalidades 

En los últimos años ha aumentado la conciencia de los problemas ambientales 

estimulando la atención entre la relación que  existe entre el desarrollo económico y su 

impacto con el medio ambiente. La industria es primordial  para la economía de una 

sociedad y es una  maquinaria  indispensable  para  su crecimiento. Una de l a s  grandes 

paradojas de la tecnología es que contribuye  primordialmente al progreso humano, a la 

modernización  y al bienestar pero a la vez causa la degradación del medio ambiente 

actuando en contra del hombre, tal es el caso de la contaminación del aguc.. 

La economía y el medio ambiente son dos fenómenos que se contraponen: un 

crecimiento económico  está acompañado p o r  lo regular  del deterioro del ambiente si 

no existen reglamentaciones ecológicas que lo protejan, causado principalmente  por la 

producción  y el consumo de materias  primas así como de los desechos  generados por 

la sociedad provenientes de sus actividades  cotidianas. El desarrollo de la sociedad 

debe estar directamente ligado  a la protección del medio ambiente (Viessman y 

Hammer, 1 993). 

Una de las ventajas de los procesos biotecnológicos en cuanto al deterioro del 

medio  ambiente es el u s o  de métodos para el tratamiento de aguas residuales. Para 

eliminar contaminantes provenientes de l a s  actividades humanas, se han desarrollado 

nuevos procesos  que permiten  reducir la toxicidad de todas estas sustancias que p o r  lo 

general están mezcladas con otros constituyentes. 

". .. . . . . 



Los reactores  biológicos  son una parte  importante  en  estos  procesos,  su  uso  se 

ha  incrementado  como  una  alternativa  viable  para  degradar  contaminantes  orgánicos 

(Fenoles,  hidrocarburos  aromáticos  policíclicos,  alifáticos  halogenados, etc.), ya  que  son 

capaces  de  eliminar  hasta  en un 99'?/0 las  sustancias  tóxicas  presentes  en  aguas 

residuales.  Además  de  que  tienen  ventajas  económicas y de  implementación  sobre  los 

procesos  físicos y químicos  (Viessman y Hammer, 1993). 

1.2 Contaminación del Agua 

Uno de los mayores  problemas  que  enfrenta la sociedad es la contaminación  del  agua, 

aunque  éSta se localiza  en  todas  las  regiones  de  la  Tierra,  el  inconveniente es que SU 

distribución,  calidad y cantidad  son  altamente  variables  de un lugar a  otro. Las  fuentes 

más  voluminosas  de  agua  son los océanos;  se  estima  que  contienen 1,310,000 k m 3  de 

agua,  mientras  que  las  fuentes  suministradoras  de  agua m& valiosas  son la atmósfera, 

la  superficie  de  la  Tierra,  el  subsuelo y los casquetes  polares,  pero este suministro sólo 

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

Es por eso que la escasez  del  agua, las limitantes  ambientales,  las 

reglamentaciones  ecológicas, y la  economía  son los principales  factores  que han 

causado  que  la  industria  incremente  la  recirculación y el  tratamiento  de  sus  aguas 

residuales. 

De forma general, los contaminantes  del  agua  pueden  ser  clasificados  de 

acuerdo a su estado  (sólido,  líquido o gaseoso): por la forma en  que se encuentran 

(disueltos,  suspendidos,  agregados ó formando  coloides) y por  su  naturaleza  (orgánica 

ó inorgánica),  (Quintero, 1993). 

A su vez,  numerosos  compuestos  químicos  orgánicos y diversos  iones 

inorgánicos soh clasificados  como  contaminantes  tóxicos. Los contaminantes  tóxicos 

pueden  ser  clasificados  en  diez  grupos:  alifáticos  halogenados,  fenoles,  aromáticos 

monocíclicos  (excluyendo a los fenoles y ftalatos),  nitrosaminas,  ésteres  de  ftalatos, 

hidrocarburos  aromáticos  policíclicos,  pesticidas,  hidrocarburos  clorados,  bifenilos 

policlorados y metales  pesados  (Viessman y Hammer, 1993). 



1.3 Volumen y Calidad de Flujos  Residuales 

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

desarrollar estrategias en los tratamientos de agua  residual. 

Las  principales  fuentes  productoras de aguas residuales son las ciudades, las 

industrias y las actividades agrícolas. Por lo general, estos  desechos se tratan 

independientemente: sin embargo, hay algunos desechos industriales que son 

transportados y  tratados en sistemas municipales. El volumen del agua residual es 

altamente variable en cantidad y calidad dependiendo principalmente del producto 

producido y del tamaño de la  industria. Los desechos  generados por  las  industrias 

pueden incluir metales tóxicos, compuestos químicos, materiales orgánicos, 

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

1.4 Selección  de  Procesos de Tratamiento 

Una  industria tiene dos posibilidades para el tratamiento del agua residual generada: 

1) el agua puede ser tratada p o r  separado en una planta de tratamiento industrial de 

residuos antes de ser descargada al drenaje: 2) los residuos  industriales pueden ser 

pretratados en un sitio del proceso industrial antes de s e r  descargados a la planta 

municipal. 

El pretratamiento de aguas residuales en sitios industriales es Frecuentemente 

parte del diseño de la planta. Los cambios en los procesos, modificaciones al equipo, 

recuperación de subproductos, y la  reutilización de aguas-residuales pueden tener una 

ventaja económica. Ciertos  residuos  industriales  pueden s e r  pretratados para  reducir 

compuestos orgánicos e inorgánicos antes de que el agua sea descargada a la planta 

municipal  (Viessman  y  Hammer, 1993). 

El principal objetivo en el tratamiento de aguas residuales es reducir la descarga 

de tóxicos a niveles mínimos. La evaluación de la reducción de la toxicidad en una 

planta de tratamiento es el primer paso. Su propósito es proveer agua que sea química 

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

Hammer, 1993). 

Existen tres procesos importantes en el tratamiento de aguas residuales y son 

usados dependiendo de la  industria y el tipo de contaminante presente en el agua. 

Estos procesos son: físicos, químicos y  biológicos. 

Los procesos de tratamientos  físicos son métodos de separación y  limpieza 

mecánica. Los métodos usados s o n  la sedimentación y la  filtración (Quintero, 1993). El 

propósito principal de los tratamientos químicos es aglomerar materia específica y 

coloides en floculos que pueden ser separados del agua p o r  sedimentación y  filtración 

(Viessman y Hammer, 1993). Los sistemas de tratamiento biológico consisten en una 

mezcla de microorganismos que oxidan la materia orgbnica disuelta, removiéndola de 

la solución, transformándola en nueva  biomasa  y en algunos cdsos e n  COZ y H 2 0 .  La 

oxidación biológica puede ser realizada en condiciones aerobias y en algunos casos 

anaerobias. Existen tres métodos para efectuar la oxidación biológica: 1 )  lagunas de 

oxidación, estabilización o aireación; 2) filtros biológicos o reactores de escurrimiento; y 

3) Iodos activados (Quintero, 1993). 

1.5 Importancia de los Tratamientos  Biológicos 

Entre los diferentes tipos de reactores biológicos que se utilizan  para el tratamiento de 

afluentes están los reactores de células suspendidas  y los de células inmovilizadas 

(película fija). En determinados casos se prefiere el u s o  de reactores de película fija a los 

de células suspendidas ya que se obtienen altas concentraciones de masa celular  y 

debido a que la resistencia a la  transferencia de masa desde el seno  de la solución a la 

película microbiana es importante lo que implica que la difusión de materiales 

inhibitorios se vea reducida  (Skowlund  y Kirmse, 1989). Los sistemas de película fija se 

usan para procesos e n  los que la degradación es muy lenta debido a los problemas de 

difusión en la película. 

El sistema de película  fija es más estable  que el sistema de células suspendidas, 

ya que al estar inmovilizadas las células no hay problema de lavado del reactor. El 
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lavado  del  reactor consiste en el hecho de que en éste no existen células como 

consecuencia de las características hidráulicas del reactor: es decir, la tasa de dilución es 

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

En un reactor de película  fija los microorganismos  son soportados en un material 

poroso; sin embargo, también  pueden  existir  células  libres como producto  del  esfuerzo 

cortante debido a la  hidrodinámica  del sistema. La importancia de las  células  libres en 

un reactor de película  fija se debe a que pueden  degradar los compuestos  xenobióticos 

con mayor facilidad que las células  inmovilizadas debido a que la resistencia a la 

transferencia de masa externa se reduce porque existe un mayor contacto entre el 

líquido y las células. 

Sin embargo, la contribución de las células libres en la degradación del afluente 

es pequeña si el reactor opera con una tasa de dilución más alta que la tasa de 

crecimiento de los microorganismos,  provocando que el reactor se “lave”, es decir, las 

células libres abandonan el reactor como consecuencia de la hidrodinámica  del sistema, 

llegando eventualmente a desaparecer. ‘Si el reactor opera con una tasa de dilución 

menor o igual a la tasa de crecimiento de los microorganismos, las células libres 

permanecen contribuyendo a una mayor  degradación de sustrato, aumentando la 

eficiencia global del  reactor de película  fija. 

Por otra parte, la mayoría de los compuestos  xenobióticos son tóxicos a niveles 

de  concentración altos p o r  lo que las células libres s o n  más propensas a sufrir inhibición 

ante  pequeñas variaciones en la concentración  del  sustrato. 

Evidencias experimentales (Chávez-Rivera, 1994) comprueban que la cantidad 

de células libres en un reactor de película fija no influye  Fuertemente en la degradación 

del sustrato, ya que el porcentaje de masa de células libres es de 0.5% con respecto a la 

masa de células inmovilizadas  para un tiempo de residencia de cinco horas. Además 

estas células libres n o  se sabe si están  vivas o muertas. 

Entre los reactores de película  fija se encuentran los reactores de escurrimiento y 

los reactores  contactores rotatorios. Los reactores de escurrimiento consisten en lechos 

de piedras o de algún otro material  ya sea poroso o de plástico, sobre los cuales crece 
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una película  de  microorganismos  que  se  adhiere al soporte. Al filtro se le  añade  en 

forma  continua o intermitente  el  agua  residual;  el  líquido  escurre  entre los intersticios y 

es  consumido p o r  la película  de  microorganismos. Un reactor  biológico  contactor 

rotatorio  consiste  en una serie  de  discos  de  empaque  de  plástico  de  gran  diámetro  que 

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

Los  reactores  de  película fija ofrecen una buena  opción  para  la  biodegradación 

de  materiales  orgánicos  principalmente  xenobióticos;  es decir, aquellos  compuestos 

que han sido  sintetizados  químicamente y que  no  se  encuentran  en  forma  natural  en  el 

medio  ambiente,  por lo que  frecuentemente  su  degradación  resulta  difícil.  Existen 

trabajos  que  confirman la utilidad de los reactores  de  película fija para la degradación  de 

compuestos  como  naftalen-2-sulfonato  (Wagner y Hempel, 1988), Fenol  (Worden y 

Donaldson, 1987; Livingston y Chase, 1989; Fan eta/., 1990), y 3-4 dicloroanilina 

(Chdvez-Rivera, 1 994; Livingston, 1 99 1 ). 

Se han diseñado  nuevos  reactores  que  ofrecen  ventajas  económicas,  técnicas y 

hasta  biológicas  sobre los reactores  convencionales  (generalmente de células 

suspendidas)  en los procesos  de  producción  de biornasa (antibióticos, enzima, 

esteroides), o en los procesos  de  tratamiento  de  aguas  residuales.  Entre  este tipo de 

reactores se encuentran los reactores “air”?“, en  donde  el gas es  dispersado  dentro  del 

líquido p o r  medio  de un aspersor. El reactor “air-lift” es  de  tres  fases (fase sólida: 

microorganismos,  fase líquida: afluente, y fase  gaseosa:  aire),  considerándose  eficiente 

p o r  el  contacto  entre  las  diferentes  fases  que  intervienen  en  el  proceso ya que 

disminuye los problemas  de  transferencia  de  masa.  Experimentalmente  se ha observado 

que  en  todos los reactores  aerobios un parámetro  de  diseño importante y determinante 

es la estimación  del  coeficiente  de  transferencia  del  oxígeno  de la fase  gas a la 

superficie  de los microorganismos.  especialmente  cuando hay grandes  densidades 

microbianas y cuando  el  crecimiento  de los microorganismos  está limitado a la 

disponibilidad de oxígeno  en la fase líquida (Characklis, 1983; Moo-Young y Blanch, 

1981; Moo-Young y Kargi, 1985; Worden y Donaldson, 1987; Livingston y Chase, 

1989; Livingston, 1 9 9 1  ; Wagner y Hempel, 1988). 
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1.6 Descripción del Problema 

Existen  varias  limitantes en la operación de los reactores  biológicos (aerobios) usados 

para el tratamiento de afluentes tóxicos,  como son: que el volumen y la calidad de las 

corrientes no sean constantes;  que la transferencia de oxígeno de la fase gas a la 

superficie de los microorganismos se dificulte cuando hay grandes densidades 

microbianas; y la disponibilidad  del  sustrato  orgánico en la fase  líquida cuando el 

crecimiento de los microorganismos está limitado e inhibido p o r  éste. 

Una  forma de entender tales problemas es el desarrollo de modelos 

matemáticos, es por esto  que en este trabajo se propone un modelo  que permita 

simular el comportamiento dinámico y analizar  los efectos en las tres fases que 

conforman un reactor  biológico  tipo  "air-lift" de película  microbiana  inmovilizada, ante 

cambios en la alimentación  del  sustrato  orgánico ya sea en calidad como en volumen. 

. El modelo propuesto  involucra a las  tres  fases  del reactor, ya que en la  mayoría 

de los trabajos realizados en este campo de investigación  los modelos s o n  en dos fases, 

la Fase líquida y la fase sólida, no tomando en cuenta la fase gaseosa la  cual es 

importante p ' r  los parámetros de transferencia de masa que involucra el sistema 

(Skowlund, 1990; Wagner y Hempel, 1988; Livingston y Chase, 1989; Livingston, 

1991 : Wanner, 1986 y 1995). 

Es importante  señalar que en el presente trabajo se simula  la respuesta de los 

microorganismos  ante un cambio en la concentración  del sustrato, analizando su 

comportamiento en los dikrentes puntos de la película. 

1.7 Objetivos 

1. Desarrollar un modelo matemático para un reactor biológico de película 

inmovilizada que degrada una corriente fluida,  involucrando  las tres fases antes 

descritas. 

2. lmplementar la solución numérica del modelo matemático. 
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2.1 Describir la respuesta  de las especies  en l a s  diferentes  fases  del  reactor 

biológico  aerobio  bajo  cambios  bruscos  en la concentración y flujo  de  alimentación 

del  sustrato  orgánico  limitante,  tomando  en  cuenta la transferencia  de  masa para el 

oxígeno  en la fase  gas y en la fase líquida, así  como la difusión y la  reacción 

bioquírnica  del  sustrato y oxígeno,  limitando  el  crecimiento  de los microorganismos 

en la película. 

2.2 Simular los perfiles  en la película  en  relación  con  los  resultados 

experimentales  obtenidos  por  Chávez-Rivera (1994), p o r  medio  de  las  variaciones 

en  las  concentraciones  del  sustrato  en la alimentación. 

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

análisis  de  parámetros  importantes  en  el  planteamiento  del  modelo. 

La importancia  del  modelo  presentado  en  este  trabajo  es que describe l a s  tres 

fases  del  reactor,  realizando una descripción  de la concentración de oxígeno,  sustrato y 

microorganismos  en  diferentes  puntos  del  espesor  de la película  microbiana. Para 

describir los fenómenos  de  transporte  de  masa p o r  difusión y la reacción en la película, 

se utilizó  el  método  de  colocación  ortogonal  en  elemento  finito:  el  mktodo  de 

colocación  ortogonal  ofrece  ventajas al disminuir  el  error  de  truncamiento al discretizar 

las ecuaciones  diferenciales  parciales  en  ordinarias, y el  de  diferencias  finitas  la 

localización  de  puntos  donde  es  necesario  conocer la solución. 

1.8 Estructura de la Tesis 

La presente  tesis  consta  de  cinco  capítulos y dos  apéndices.  Cada  capítulo  contiene una 

introducción así como una conclusión. En el  capítulo 2 se hace  referencia a conceptos 

teóricos  desarrollados p o r  diversos  investigadores, se analiza a la  biomasa, y los 

diferentes  fenómenos  que  hacen  posible  que se desarrolle ésta; los problemas  de 

transferencia  de  masa y difusión  que  existen  en  los  reactores, a s í  como  los  diferentes 

modelos  que  analizan al reactor  biológico  como un todo. En el  capítulo 3 se desarrolla 

el  modelo  matemático,  fundamentándolo  en  algunas  hipótesis  utilizadas p o r  algunos 

autores  así  como l a s  requeridas para su  desarrollo. En el  capítulo 4 se presentan los 
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resultados de las simulaciones  realizadas,  así como su  validación con los resultados 

experimentales de Chávez-Rivera (1994). Finalmente en el capítulo 5 se realiza  una 

conclusión general del trabajo y sugerencias acerca de un trabajo  futuro. El apéndice A 

trata de los métodos numéricos  utilizados  para  la  solución  del modelo. En el apéndice B 

se presentan los parámetros  utilizados  para l a s  simulaciones  así como una descripción 

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

parámetros. 
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CAPíTULO 2 

ANÁLISIS Y DISEÑO DE REACTORES 

2.1 Introducción 

Los reactores  biológicos  ocupan un lugar  importante  en los procesos  biotecnológicos, 

su  diseño  est&  dominado  frecuentemente por el  desarrollo  económico y tecnológico  del 

proceso,  su  uso se ha incrementado  como una alternativa  viable  para  el  tratamiento  de 

aguas  residuales. 

Los reactores  son la parte  Fundamental  de  los  tratamientos  biológicos,  en  este 

caso el  reactor  es  usado  para  transformar un material  de  desecho  mediante una reacción 

bioquímica  efectuada por células  (biomasa)  que  pueden  estar  suspendidas o inmóviles 

dentro  de éste. 

En este  capítulo se presentan l a s  características  de  los  reactores  biológicos, lo 

que  implica a su vez  el  andlisis y cinética  de los microorganismos.  También se 

presentan los diferentes  fenómenos  de  transporte  que  suceden  en  el  reactor, a s í  como 

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

2.2 Reactores  Biológicos 

Para un diseño y control  óptimo  de  los  reactores  biológicos se hace  uso  de la tecnología 

y conceptos  desarrollados  en  el campo de la ingeniería  de  reactores  químicos, 

especialmente  en los aspectos  de  mezclado,  fenómenos  de calor y de  masa, y en la 

metodología  de  modelación y control. 



Los reactores  biológicos  presentan  numerosos  problemas  como  la  longevidad  de 

las  células y la  esterelidad  del  medio.  Existen  también  problemas  de  estabilidad  en 

procesos  continuos, los cuales  se  pueden  presentar  cuando  existen  bajos  niveles de 

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

Los  microorganismos  se  clasifican  en  organismos  pluricelulares y unicelulares;  los 

unicelulares se subdividen  en  protistas.  Los  organismos  protistas  se  pueden  clasificar 

como:  procariotas y eucariotas;  las  primeras se subdividen  en  bacterias y algas  azul- 

verdosas.  Las  eucariotas  se  subdividen  en  algas,  protozoarios y hongos: los hongos a 

su  vez se subdividen  en  levaduras y mohos. Todas ellas  tienen  en  comCln  el  ser 

entidades  vivientes,  con  posibilidades  de  crecer,  reproducirse y extraer  energía  del 

ambiente,  desarrollar  síntesis  química, así como  de  realizar  transporte  activo.  Las 

similitudes  existen  también  en  sus  rutas  metabólicas y en los mecanismos de control 

intracelulares,  ambos a nivel  genético. 

Su explotación  industrial  cubre las áreas  de  producción de  alimentos, 

farmacéuticos,  químicos y el  tratamiento  de  desechos. Las bacterias  son 

microorganismos  fundamentales  en la estabilización  de  residuos  orgánicos y de 

importancia  básica  en  el  tratamiento  biológico  de  aguas  residuales  (Engasser, 1988). 

2.3 Características  de  las  Células  como  Catalindores 

El diseño y operación  de un reactor  tienen  que  ser  adaptados a la  naturaleza  biológica 

de l a s  células.  Cada  célula  individual  puede s e r  considerada  como un micro-reactor  en 

el  cual  existen  miles  de  reacciones  químicas  que  Ocurren  simultáneamente,  sujetas a un 

complejo  control  interno. A través  de l a s  rutas  internas  metabólicas,  la  célula  extrae 

nutrientes de su  ambiente, y los  transforma  mediante  síntesis de biomoléculas  en 

metabolitos  (Engasser, 1988). 

2.3.1 Metabolismo  de los Microorganismos 

Basados  en  sus  requerimientos  nutritivos, los microorganismos se clasifican  en 

heterótrofos y autótrofos. Los microorganismos  autótrofos  usan  bióxido  de  carbón 

como  fuente de carbono  oxidando  compuestos  inorgánicos  para  obtener  energía y así 
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producir  más  microorganismos.  Estos  microorganismos  se  usan  principalmente  en la 

ingeniería  sanitaria.  Los  heterótrofos  usan  compuestos  orgánicos  como  fuente  de 

energía y carbono para realizar la síntesis  de  biomoléculas  (Bailey y Ollis, 1986). 

Los microorganismos ya sean  autótrofos o heterótrofos,  realizan una serie  de 

reacciones  bioquímicas  de  oxidación-reducción  para  síntesis,  transporte y respiración y 

así cubrir  sus  requerimientos  de  energía.  Este  proceso  bioquímico  (oxidación-reducción) 

se llama  metabolismo e implica al catabolism0 y al anabolismo,  es decir, reacciones  de 

degradación y asimilación. Si los microorganismos  requieren  oxígeno  libre  disuelto 

como  aceptor final de  electrones para vivir y multiplicarse se les  llama  aerobios; 

anaerobios  si  usan  otro  oxidante  diferente al oxígeno, y los facultativos  que  son una 

clase  de  microorganismos  que  usan  el  oxígeno  disponible  pero  que  pueden vivir y 

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

En el  metabolismo  heterótrofo, la materia  orgánica  es  el  sustrato  (nutriente) 

usado  como  fuente  de  energía. Sin embargo, la mayor  parte  de  la  materia  orgánica  en 

el  agua  residual  está  en  forma  de  moléculas  grandes  que  no  pueden  pe'netrar la 

membrana  celular  de los microorganismos. El microorganismo  para  metabolizar 

moléculas  de  alto peso molecular  debe s e r  capaz  de  hidrolizarlas  en  h-acciones y así 

poder  asimilarlas. La primera  reacción  bioquímica  es la hidrólisis  de  carbohidratos 

complejos  en  unidades  solubles  de  azClcar,  proteínas  en  aminoácidos. y grasas 

insolubles  en  ácidos  grasos. Bajo condiciones  aerobias; los compuestos  orgánicos 

solubles  son  oxidados a productos  finales  como CO, y agua. Bajo condiciones 

anaerobias la materia  orgánica  es  descompuesta  en  alcoholes,  ácidos  orgánicos, 

ademb de COZ y agua  (Viessman y Hammer, 1993). 

La respiración  es un proceso  de  liberación  de  energía,  en  el  cual los compuestos 

orgánicos y los inorgánicos  reducidos  son  oxidados a compuestos  inorgánicos. Para 

realizar la respiración, los microorganismos  usan  diferentes  reductores y oxidantes,  si un 

oxidante  distinto al oxígeno  es  involucrado  se  trata  de una respiración  anaerobia, la 

respiración será aerobia  si  el  oxidante  es  el  oxígeno. Es conveniente  descomponer la 

respiración  en  dos  fases. En la primera, los compuestos  orgánicos s o n  oxidados a COZ, 

y pares  de  átomos  de  hidrógeno  (electrones)  son  transferidos al NAD (nicotinamida 
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adenosina  dinucleotido). En la  segunda  fase, los átomos  de  hidrógeno  son  transferidos 

a través  de una secuencia de reacciones  conocida  como  “cadena  respiratoria”,  durante 

las  cuales  el ATP- (trifosfato  de  adenosina) es regenerado a partir  del ADP (difosfato  de 

adenosina). AI final, los átomos  de  hidrógeno  se  combinan  con  el  oxígeno para formar 

moléculas de agua.  Todas  estas  reacciones  liberan  energía, lo cual es  consecuencia  del 

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

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

pasiva,  difusión  facilitada y transporte  activo. 

La síntesis  (anabolismo)  es  el  proceso  bioquímico  en  el  que se utiliza  el  sustrato 

para el crecimiento y reproducción  de  nuevo  protoplasma, es  decir, los 

microorganismos  procesan  materia  orgánica para crear  nuevas  células. 

Las  cuatro  clases  de  compuestos  poliméricos  celulares  son las grasas, los lípidos, 

los bcidos  poliribonucleicos (DNA, RNA), y las  proteínas.  Los  átomos de carbono, 

nitrógeno, y oxígeno  son  rearreglados.en los procesos  metabólicos  de l a s  células,  las 

cantidades  totales  de  cada  uno  de  estos  elementos  incorporados  en las células es igual 

a las  cantidades  que  son  removidas  del  medio, es por esto que es importante  conocer 

la composición de la  masa  celular. Los elementos más importantes de las  células  son 

carbono,  hidrógeno,  oxígeno,  nitrógeno y fósforo:  en base seca el  protoplasma  contiene 

de 1 O a 12% de  nitrógeno y aproximadamente 2.5% de  fósforo, lo demás es  carbono, 

oxígeno  e  hidrógeno.  Algunas  Fórmulas  empíricas  de  algunos  microorganismos se 

expres;ln como: CH 1 .66N0.2000.27r  CH2N0.2500.5 para bacterias: .64N0.16°0.52P0.01S0.005~ 

CHI ,75N0,1500,5 para  levaduras; se observa que algunas  variaciones en la  composición 

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

Las  relaciones  entre el metabolismo  (catabolismo),  la  energía, y la  síntesis 

(anahlismo) son  importantes  para  entender los sistemas de tratamiento  biológico. El 

metabolismo  transforma la materia  orgánica  en  energía y la  energía es utilizada  en la 

síntesis.  Estos  dos  procesos  están  acoplados, y en algunos casos un máximo  de 

remoción de materia  orgánica p o r  una  población  dada  de  microorganismos  ocurre 

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

La heterogeneidad del crecimiento poblacional de l a s  cklulas es importante, diferentes 

d u l a s  e n  un reactor pueden  variar su actividad  qufmica. El diseño y optimizaci6n de un 

reactor dependen de la sensibilidad de l a s  &lulas al ambiente Rsico y químico. Los 

factores m& importantes que afectan el crecimiento de los microorganismos son :  

temperatura, pH,  disponibilidad de nutrientes y  oxígeno, presencia de toxinas y tipos 

de sustrato (Bailey y Ollis, 1986). 

2.4 Anailisis de la Película  Microbiana 

Los investigadores que han descrito el comportamiento de la película  microbiana se 

han encontrado c o n  diversos problemas, ya que es dificil s a b e r  c o n  precisi6n como estd 

Formada.  Una definid6n  aceptada es la de una capa de microorganismos que se 

desarrolla sobre una superficie s6lida y regularmente es idealizada como una red  

hornogenea de bacterias y polímeros extracelulares que ligan a l a s  bacterias entre sí y a 

la superficie (S&ez y Rittmann, 1988; Characklis, 1983). En l a s  Gltimk investigaciones 

experimentales se ha observado que l a s  películas aerobias consisten en aglomeraciones 

de cklulas y de polímeros, separadas por espacios intersticiales, l a s  aglomeraciones 

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

Mecanísticamente, el desarrollo de la película de microorganismos (Figura 2.1) 
puede describirse como el resultado de los siguientes procesos (Characklis, 1983): 

1.- Trampode de los microorganismos  desde el seno del fluido  hasta la superficie 

mojada de/ soporte.  Adhesi6n a la supefiue del soporte. Una superficie estA expuesta  a 

un fluido que  contiene microorganismos dispersos, nutrientes y macromoléculas 

orgdnicas. Dependiendo del regimen de flujo, de l a s  propiedades adhesivas y Físicas de 

los microorganismos, se permite la  formación de una monocapa orgdnica en la 

superficie del soporte. 

2.- Metabolismo  microbian0  dentro de la peIícuIa. Este proceso involucra el 

crecimiento, mantenimiento, y formación de productos metabólicos llevada a cabo por 

los microorganismos en presencia de suficientes nutrientes (sustrato orgdnico). 
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3.- Eshem wn'ante del fluido en la, superficie de Id pelfcula. Conforme la película 

aumenta de  grosor, el esfuerzo cortante del fluido entre la interfase de la película 

generalmente se incrementa. AI aumentar el grosor de la película, el gradiente de 

concentraci6n del sustrato, oxígeno, o limitad6n de nutrientes aumenta en l a s  partes 

m& internas de la película, debilithdola y causando su desprendimiento. 

f i g .  2. I Diagrama de/ desarro//o de /a pe/fcuIa de rnicrmrganisrnos. 
1 .- Adsorci6n de '$3 materia orgdnica y transporte de las partículas. 
2.- Adhesión y L 'miento. 3.- Desprendimiento. 

Las propiedades física-. 'micas y biológicas de la película son dependientes 

del ambiente al  cual  la superfic: desarrollo est& expuesta. El microambiente físico y 

químico se combinan para selecc:onar a los microorganismos prevalentes. los cuales 

modificar6n la superficie  del  microambient& 

Las propiedades dsicas m6s  importantes de la película  microbiana son el 

volumen (espesor) y la masa. Un groson activo de película  varía de  70-100pm en 

sistemas de flujo turbulento  (Skowlund y Kirmse, 1989), o de 200-400pm para  flujos 

turbulentos  a contracorriente (Freitas dos Santos y Livingston, 1995). Las propiedades 

de transporte son importantes al  cuantifi  Fectos sobre la transferencia de masa, calor 

y momento. Los coeficientes de transporte están generalmente relacionados con las 

propiedades físicas de la película, p o r  ejemplo: al aumentar la densidad de la película el 

coeficiente de difusión  disminuye, la densidad est& definida como la masa seca de 
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microorganismos p o r  unidad de  volumen  de la película  mojada  (Characklis, 1983). El 
coeficiente  de difusión puede variar de 2 al 98% con  respecto a su  valor  en agua (Fan 

eta/., 1990). La conductividad  térmica  de la película  no  es muy diferente a la del agua 

(Characklis, 1983). 

Las  propiedades  químicas  son  indeterminadas ya que la composición  inorgánica 

de las películas varia indefinidamente  con la composición  química  del  seno  del  líquido. 

Compuestos  como  el  calcio,  magnesio, y fierro afectan los puentes  intermoleculares  de 

los polímeros  de la película. La composición  orgdnica  est6  relacionada  fuertemente  con 

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

En cuanto a l a s  propiedades  biológicas, los organismos  que se adhieren a una 

superficie  influenciarbn  fuertemente la tasa de  desarrollo  de la película y sus 

propiedades  físicas y químicas  (Characklis, 1983). 

2.5 Fenómenos de Transporte  en  Sistemas  Microbianos 

Se  tienen  diferentes  resistencias  en los procesos  biol6gicos,  principalmente  en los 

sistemas  aerobios  (Bailey y Ollis, 1986). Los fen6menos  que  suceden  en  el  reactor 

pueden  clasificarse  de la siguiente  forma: 

a) Dihsiidn delgas a /a interl'asegas-/íquido. La transferencia  de  oxlgeno  de la fase  gas a 

la interfase líquida tiene un papel  importante  en los procesos  biol6gicos  aerobios. El 

oxígeno es un factor  determinante  en la productividad  del  reactor  especialmente para 

células  en l a s  que la demanda  de  oxígeno es elevada, y l a s  concentraciones  celulares o 

l a s  viscosidades  del  líquido  en  el  reactor  son  altas  (Bailey y Ollis, 1986). 

6) Tkmspode a trav& de la  inten%segas-Iíquido. Se han hecho  esfuerzos tknicos para 

mejorar  el  mezclado  del  líquido  en  el  reactor  para  eliminar l a s  limitaciones  de  oxígeno 

en  fermentaciones  industriales y se han realizado  nuevos  diseiios  de  reactores  con 

novedosos  sistemas  de  aireaci6n. Sin embargo,  el  problema  de la limitaci6n  en  la tasa 

de transhencia de  oxígeno aun persiste y es necesario un control  continuo  de la 

concentraci6n  de  oxígeno  disuelto  en  el medio (Bailey y Ollis, 1986). 
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C) Dihsi6n  del sustrato a través de la regi6n  del  liquido sin  mezclar  adyacente a la 

burbuja  dentro del liquido perkctamente mezclado. Esta  resistencia depende de las 

condiciones hidrodindmicas del sistema, el movimiento convectivo del líquido  permite 

que la difusión del sustrato a partir de esa región se facilite  para disolverse en el líquido 

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

d) Transpode del sustrato  a  trav& del seno del  liquido a una regi6n  relativamente sin 

mezclar que rodea  a los microorganismas. Esta resistencia  también es dependiente de 

la hidrodinbnica del sistema. En flujos de régimen  turbulento,  la escala de circulación es 

importante dado que su magnitud  determina el grosor de la región a la cual el fluido se 

renueva con líquido fresco. Por Gltimo,  la tasa de transferencia de masa es dependiente 

de la difusividad l o c a l  y de la tasa a la  cual el líquido de la superficie es renovado por el 

patrón de circulación  (Bailey y Ollis, 1986; Moo-Young y Blanch, 1981). 

e) Transpode d -trav& de la regidn  lfquida que rodea a las microorganismas. Esta 
resistencia se puede reducir por el rompimiento de l a s  aglomeraciones de cc5lulas y 

generación de una sola bacteria  por la accidn del estr& mechico. Los ef i c ientes  de 

transferencia de masa líquido-s6lido s o n  importantes y esta resistencia no se debe 

despreciar sin antes realizar un andlisis de la magnitud de los parbnetros (Livingston y 

Chase, 1989). 

f l  Transpode dihsivo  haaa el interior de la pelfcula. En esta etapa el oxígeno y el 

sustrato orgdnico se difunden a travb de la película de microorganismos. La difusi6n 

estd gobernada por  la  cinCtica de los microorganismos,  densidad de la pellcula y por l a s  

propiedades fisico-químicas de la pellcula. La difusi6n del sustrato y del oxígeno se 

dificulta al aumentar la densidad de la pellcula  (Fan et al., 1990). 

Investigaciones de de Beer y Stoodley (1  995). demuestran que si hay flujos de 

alta velocidad, el líquido proveniente de la soluci6n puede fluir en los espacios 

intersticiales de la película, esto permite que la difusi6n y la convecci6n contribuyan a la 

transferencia de masa. Pero si l o s  flujos son  bajos, entonces el llquido se estanca en los 

espacios intersticiales de la pellcula, y el Kquido S 6 1 0  se transfiere por dihrsi6n. 
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g/’ Consumo del sustrato por reacción  bioqulmica  dentro del organismo. Una vez  que 

los constituyentes  requeridos han alcanzado la célula,  ésta  realiza las reacciones  de 

metabolismo  necesarias  produciendo  rnetabolitos. El régimen  hidráulico  del  sistema 

tiene  gran  influencia  en la cinética. La velocidad  del  fluido  en  el  reactor afecta la tasa  de 

remoción  orgánica  disminuyendo  el  grosor  de la película  del  líquido y por consecuencia 

la resistencia a la transferencia  externa  de  masa. 

Dentro  de la película  existe una disminución  gradual  en la concentración  de 

microorganismos  debido a la tasa de  conversión  del  sustrato  hacia  el  soporte,  esto se 

observa  en los perfiles  de  concentración  del  sustrato  si  seccionamos la película  de 

microorganismos  en  diversos  puntos a lo ancho  de la misma  (Bailey y Ollis, 1986; 

Characklis, 1983). 

h) Dihsión del producto. Los productos  generados  de la degradaci6n  de  afluentes 

tóxicos  son  pequeñas  moléculas, IN cuales se difunden  fácilmente a través  de la 

película al seno  del  líquido.  Además  algunos  de  estos  productos  pueden ser usados p o r  

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

2.6 Tecnología  del  Reactor 

El diseño  de  reactores  biológicos  debe  tomar  en  cuenta l a s  propiedades de l a s  células y 

promover  de la mejor  forma  posible l a s  interacciones  entre l a s  células y el medio. En un 

ambiente  perfectamente  cerrado se debe  proveer un eficiente  mecanismo de mezclado 

que  facilite la transferencia  de masa y calor  (generado p o r  l a s  reacciones  de 

metabolismo),  entre l a s  diferentes fases que lo conforman  (Bailey y Oilis, 1986). 

Los modelos  son  herramientas  esenciales  para la optimizacidn y extrapolacidn a 

reactores  industriales: la modelación  de  reactores  con  células cubre un rango muy 

amplio  de  condiciones  de  operación. Los numerosos  estudios  en  la  descripción 

matemática  de los reactores puede s e r  clasificada  en  dos  grandes  grupos:  la 

modelación  de la cinética  microbiana y la de los reactores  biol6gicos  (Engasser, 1988). 
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2.6.1 Modelos  Cinéticos  para  el  Crecimiento  de  las  Células 

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

de  nutrientes, la producción  de los principales  metabolitos y la composición  del  medio. 

Para organismos  unicelulares  que  se  dividen y reproducen,  el  incremento  en la 

biomasa  está  acompañado  de un aumento  en  el  número  de  células  presente.  Asociado 

con  el  crecimiento  de las células  está  el  proceso  de  tomar  alimento  del  medio y de 

producir  metabolitos.  Las  tasas  de  estos  procesos  dependen  de la edad y del  estado 

fisiológico  de las células  (Engasser, 1988). 

Las  clases  de  modelos  utilizados para describir  el  crecimiento  de los 

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

o Estructurados,  son  representaciones  celulares  multicomponentes, es decir, separan a 

los microorganismos  en m& de una variable  de  estado.  Modelan los cambios 

internos  de la estructura  de las células o la estructura  de las poblaciones  mixtas  de 

microorganismos. 

0 No-estructurados,  son  representaciones  celulares  de un solo componente,  estos 

modelos  suponen  que la biomasa  está  caracterizada p o r  una sola  variable  de  estado. 

No toman  en  cuenta la estructura  interna. El modelo  de  Monod  que se describirá  en 

seguida,  es  no-estructurado,  ya  que la concentración  del  sustrato  limitante  es  el 

parámetro  que  describe a la  biomasa. 

Estocásticos,  son  usados  cuando  existen  desviaciones  en  el  crecimiento  de  las 

células, es decir,  cuando  su  crecimiento es azaroso, entonces  el  número  de  células se 

considera  como  una  variable  del  modelo.  Son  Gtiles  cuando  existen  diferencias  en los 

organismos. 

0 Determinísticos,  en  estos  modelos l a s  variables  de  salida  tienen  valores  que  son 

completamente  determinados p o r  la  estructura  del  sistema. Se aplica a casos cuando 

un gran  nGmero  de  organismos  est6  involucrado,  (mayor de 10,OOO). 
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o Segregados,  cuando  se  hacen  consideraciones  discretas  de la heterogeneidad  de las 

células.  Se usan parámetros  discretos,  como  el  nQmero  de  células para describir a la 

biomasa. 

No-segregados,  cuando  se  considera un promedio  de las propiedades  de la célula. 

Consideran  que la biomasa  está  homogéneamente  dispersa a través  del  fluido  del 

reactor. 

En la mayoría  de los trabajos  de  simulación  de  reactores  biológicos se utilizan 

modelos  no-estructurados,  en los cuales sólo concentración  celular  es  empleada para 

caracterizar la biofase  (Chávez-Rivera, 1994: Livingston, 1991 : Wagner y Hempel, 

1 988). 

La tasa neta  de  crecimiento rx, se  puede  escribir  como M, donde Xes la masa 

celular p o r  volumen  de  cultivo y p es  el  recíproco  del  tiempo, es decir, la tasa de 

crecimiento  específico  de  las  células. Es práctico  conocer  cual es la concentraci6n  del 

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

Una relación  funcional  fue  propuesta p o r  Monod  en 1942, la cual  establece: 

Donde S es la concentración  del  sustrato  limitante: p,,,& es la tasa máxima de 

crecimiento  alcanzada  cuando S>>& y la concentración  de los demiis  nutrientes 

esenciales  permanece sin cambio, y Ks es  el  valor  de la concentración  del  nutriente 

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

La ecuación  de  Monod es una gran  simpliflcacibn  de  todos los procesos 

biomoleculares,  pero  que  expresa  razonablemente l a s  interrelaciones  de los parametros 

del  modelo.  Uno  de los significados miis importantes  de la ecuaci6n  de  Monod es que 

la tasa de  crecimiento  de los microorganismos est6 limitada  por  el  sustrato  org6nico. La 

Figura 2.2 muestra  gráficamente  el  significado fisico de las constantes  del  modelo  de 

Monod  (Levenspiel, 1 993). 
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H3. 2.2 Representaci6n 3rdfica de las constantes de la ecuaci6n de Mc V d .  

Es posible  que  dos o más sustratos puedan simultáneamente limitar el 

crecimiento  de  los  microorganismos,  de tal forma  que  se  puede  proponer una 

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

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

depende  de  varios  sustratos  limitantes.  Dado  que la concentración  de  oxígeno es un 

factor  importante  en  el  crecimiento  de la biomasa, se ha empleado una cinética  en  el 

modelo  propuesto  que  involucra  tanto al sustrato  orgbnico  como al oxígeno y sustratos 

limitantes,  este tipo de  cinética ha sido  utilizado p o r  diversos  autores  (Livingston, 1991 : 

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

se  puede  escribir  como: 

El crecimiento  de los microorganismos se puede  ver  afectado p o r  la inhibición 

del  sustrato  orgánico  porque la mayoría  de los compuestos a degradar  son  tóxicos. El 

modelo  de  inhibición  será  el  utilizado p o r  Chbvez-Rfvera (1994) obtenido  de  su  trabajo 

experimental. El modelo  es  de  inhibici6n  por  sustrato,  basbndose  en  el  modelo  que 

Luong  propone  (Chávez-Rivera, 1994): 
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donde S,, es la concentración  limite  del  sustrato arriba de la cual  el  crecimiento de la 

biomasa  es  completamente  inhibido. En el  modelo  se  considera la disponibilidad  del 

sustrato e inhibición  por  el  mismo. En base al análisis  de  parámetros  realizado  por 

Chávez-Rivera (1994) el  parámetro n se  eligió  igual a uno. 

De tal forma  que la tasa  de  crecimiento  será  dependiente de dos  sustratos 

limitantes,  el  oxígeno y el  sustrato  orgánico,  adem&  de la inhibición p o r  el  sustrato 

orgánico, la expresión es la siguiente: 

En un reactor  con  alimentación  continua  (el  cual  sirve  para  determinar los 

pardmetros  cinéticos  de la ecuación  de.  Monod) o cuando se pone en operación un 

reactor,  se  observan  comportamientos  cinéticos  característicos  en  el  crecimiento  de  las 

células  en  estado  transiente. En un proceso  semicontinuo  el  nGmero de células vivientes 

varía con  el  tiempo,  iniciándose  con una f a s e  lenta,  donde  no  hay  incremento  en  el 

nGmero  de  células,  continuando  con un periodo  de  crecimiento  rdpido,  durante  el  cual 

las  células  crecen  exponencialmente  con  el  tiempo  (Figura 2.3). Esta Fase se conoce 

como  el  periodo  de  crecimiento  exponencial. 
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Una fase  estacionaria  sigue al periodo de  crecimiento  exponencial,  en ese punto 

la población  alcanza  su  máximo  tamaño,  dado  que  en un recipiente  cerrado  las  células 

no se pueden  multiplicar  infinitamente.  Eventualmente  el  número  de  células  decrece y 

ocurre la fase  de  muerte  existiendo una fase  exponencial  de  muerte.  Cada  fase  es  de 

potencial  importancia  en  procesos  microbiológicos. 

La etapa  de  muerte  que  se  muestra  en la Figura 2.3 es  representada  incluyendo 

un término  de  metabolismo  endógeno al modelo  de  Monod. El metabolismo  endógeno 

significa  que  hay  reacciones  en las células  las  cuales  usan  sustancias  celulares para 

poder  mantenerse, la constante  de  metabolismo  endógeno  est6  representada por kd 

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

2.6.2 Modelos para  Reactores  Biológicos 

Cuando se estdn  considerando  reactores  de planta piloto o reactores a escala  industrial, 

la descripción  cinética  debe s e r  combinada  con  otros  fenómenos  limitantes que Ocurren 

dentro  del  reactor,  especialmente  el  mezclado y la transferencia  de  masa. El papel de 

estos  fenómenos  es  más  importante  conforme la escala  aumenta.  La  transferencia  de 

oxígeno  es un factor  limitante para grandes  concentraciones  celulares. Esto justifica  el 

estudio  de la estimación  de  la  solubilidad  de  oxígeno  en  el  afluente y de  coeficientes  de 

transferencia  de  masa. Es por  eso  que  resulta  importante analizar la  dindmica  del 

oxígeno  en las diferentes f a s e s  del  reactor. 

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

clasifica los distintos  modelos  de la siguiente  forma: 

0 Modelos  de  fenómenos  de  transporte.  lnvolucran  ecuaciones  fenomenológicas  de 

cambio,  es decir, ecuaciones  que  describen la conservación de masa,  momentum y 

energía. 

Modelos  de  balance  de  población. Se basan  en la distribuci6n  de  tiempos  de 

residencia y de edad. 
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O Modelos empíricos. Son modelos de aprOXimaCiOneS numéricas  para  describir datos 

empíricos. 

En la mayoría de los trabajos  realizados en este campo de investigación, los 

modelos que describen a los reactores biológicos  son en dos fases, la fase líquida 

(sustrato y oxígeno disuelto) y la fase  sólida  (película  microbiana). Por lo regular se 

desprecian las resistencias a la transferencia de m a s  en l a s  fases gas y  ljquida  y sólo 

consideran la  difusión y  las reacciones de consumo de sustrato y oxígeno dentro de la 

película. 

Este es el caso de Worden  y  Donaldson (1987) que presentan un modelo 

dinámico para un reactor biológico de lecho Fluidizado con película  inmovilizada 

(modelo fenomenológico) que considera la  difusión y reacción dentro de ésta, 

mezclado del líquido  y crecimiento de la película  (frontera móvil). Una de las 

limitaciones del modelo  que presentan es que no consideran la existencia de una 

resistencia a la transferencia de masa de la fase líquida a 1,a sólida, p o r  lo que la 

concentración del sustrato en la superficie de la  película es igual a la concentración del 

sustrato en el líquido. La representación que realizan del crecimiento de ¡a película no 

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

Del mismo modo Wagner y Hempel (1988) suponen que no existe una 

restricción  interfásica  líquido-sólido,  y de un cultivo  inmovilizado examinan los efectos 

de limitación  difusional en la cinética de reacción para  la  formación de una película 

estable  (modelo de fenómenos de transporte). Una conclusión relevante del modelo 

presentado por Wagner y  Hempel es que la influencia más importante en la  formación 

de la película es el fenómeno de difusión,  ya que su incremento en el volumen está 

limitado  a un máximo, donde el transporte  difusivo sólo satisface el metabolismo 

end6geno  de la bacteria en la superficie de las partículas.  Esta  estabilidad es lo que Sdez 

y  Rittmann ( 1  988) llaman  una  película en estado estacionario. es decir, aquella en la que 

la ganancia de biomasa (debido al crecimiento) est6 balanceada p o r  la pérdida de masa 

debida a la muerte de células o p o r  la pérdida de líquido  y sólo se tiene una cantidad 

constante de biomasa activa p o r  unidad de Area superficial. El modelo que presentan 

(modelo empírico) define una película  plana en estado estacionario, con densidad 
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celular y grosor local uniforme así como Una capa de difusión, que representa la 

resistencia al transporte de masa. Por último definen una concentración mínima de 

sustrato en el volumen de la solución en función de la tasa de reacción y el factor de 

pérdidas p o r  esfuerzos cortantes. La ventaja de escribir  las ecuaciones de la película 

como el modelo Sáez y Rittmann es que en estado estacionario la concentración del 

sustrato en la película, y el grosor uniforme de éSta son  función únicamente de la 

concentración del sustrato en la superficie de la película y de la concentración mínima 

de sustrato. 

Skowlund  y  Kinnse (1989) proponen dos modelos empíricos para un reactor de 

película de lecho fijo: a) caso limitante de la película con un grosor constante de ésta, 

en el cual la  difusión dentro de la película no es importante: b) el grosor de la película 

está limitado  por la concentración del  sustrato dentro de ésta. Skowlund  y  Kirmse 

(1 989) basan  su modelo en el desarrollado p o r  Sáez y Rittmann ( 1988), y  proponen una 

solución  pseudoanalítica que simplifica el modelo cinético de la película, encontrando 

que para concentraciones bajas de sustrato la película es dependiente de la 

concentración del sustrato en el seno del líquido:  sin embargo,  abajo de una 

concentración mínima no hay crecimiento de biomasa. Mientras que altas 

concentraciones de sustrato en el líquido  implican que el grosor activo de la película es 

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

Andrews (1 988) confirma este argumento proponiendo un modelo empírico y 

definiendo un factor de efectividad, clasificando  a la película según s u  espesor, para 

películas delgadas todo el grosor est& activo, en las películas gruesas la reacción se 

realiza preferentemente en la superficie, existiendo problemas de difusión  molecular. El 

espesor de la película depende de la cinética, que a su vez es función de la 

concentración de células y de la concentración del sustrato en la F a s e  líquida. 

La mayoría de los modelos coinciden en suponer una concentración de biomasa 

constante, en todos los a s o s  se observa que el representar el crecimiento de los 

microorganismos es el problema m& grande. En el modelo propuesto p o r  Livingston 

(1989 y 1991) para un reactor de lecho Buidizado, se considera la resistencia a la 

transferencia de masa a través de la capa del líquido que rodea a l a s  biopartículas. la 
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difusión y la reacción dentro de éstas. Además  considera los posibles efectos limitantes 

tanto del oxígeno como del sustrato en la cinética de la película.  Dado que la 

concentración de biomasa es constante, su modelo le permite  predecir la transición del 

sustrato al oxígeno como limitantes en la cinética de la película, encontrando una 

relación crítica entre el sustrato  y el oxígeno disuelto. Lo más importante que encuentra 

es que la resistencia del líquido-sólido no debe despreciarse y que  debe prestarse  más 

atención al coeficiente de transferencia de masa  líquido-sólido. 

Por  otro lado.  Skowlund (1990), analiza  la  justificación del uso de modelos de 

película en estado estacionario. En la  mayoría de los modelos se supone que la película 

alcanza un estado estacionario con respecto al consumo de sustrato aún cuando la 

película puede continuar  incrementándose. &to se ha justificado suponiendo un grosor 

de película constante igual  a: a) al grosor de la película  a la  cual el flux del sustrato 

alcanza un valor constante (Sáez y Kttmann, 1988; Worden  y  Donaldson, 1988; 

Livingston, 1989,  1991 1: y b) suponiendo un grosor determinado p o r  efectos de 

esfuerzos cortantes o desprendimiento por el movimiento del líquido en la capa 

exterior de la película  (Wanner  y Cujer, 1986). 

Skowlund (1990). encontró que para un modelo que  supone un crecimiento 

ilimitado de la película se muestra que aunque el grosor de la película  pueda 

incrementarse, el volumen activo alcanza un valor constante. La distribución de la 

película activa a  través de la película  total  predice que cerca de la interfase  líquido- 

sólido, donde la mayoría de los microorganismos activos están localizados, su 

distribución será constante. Sólo c e r c a  de la i n t e r f a  película-soporte donde muy poco 

del volumen activo está localizado, la distribución  activa será cada vez más delgada. 

Wanner y Gujer (1986) proponen un modelo en el que se predicen cambios en el 

grosor de la película, y describe la dinámica  y la distribución espacial de las especies 

microbianas.  Proponen una relación entre la produccion de masa y el volumen de 

expansión de la película  fija mediante la  ley de Fick que relaciona la conversión 

microbiana c o n  la difusión  molecular de los sustratos. En el estado estacionario, la 

concentración de sustrato e n  la película y e n  el líquido se consideran constantes y la 

producción neta de microorganismos se supone igual a la pérdida en el volumen del 
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líquido. Las respuestas  obtenidas  por  este  modelo  predicen un crecimiento  ilimitado  de 

la biomasa,  el  crecimiento sólo está  limitado  cuando  existe una fuerte  restricción  por 

esfuerzos  cortantes o desprendimiento  de las ultimas  capas  de la película.  Este 

comportamiento  está  de  acuerdo  con lo observado  experimentalmente p o r  Freitas  dos 

Santos y Livingston (1W5), dado  que  el  grosor  de la película  crece  hasta l o o 0  a 

2000pm para corrientes  de  flujos  en  paralelo y a contracorriente.  También  muestran  que 

el  incremento  en  el  grosor  de la película  disminuye  el  flux  del  sustrato,  esto  confirma 

que  existe un grosor  optimo  que va de 200-400pm, p o r  lo que la hidrodinámica  del 

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

2.7 Conclusiones 

De la revisión  bibliográfica  realizada se encontró que la mayoría  de los modelos 

propuestos para describir  el  comportamiento  de los reactores  biológicos  son  en  dos 

fases,  despreciando la resistencia a la transferencia  de  masa  del  líquido  al dido, esto  es 

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

También la mayorla  de los modelos  supone  una  concentración  de 

microorganismos fija lo que  evita  el  modelar un crecimiento  ilimitado  de  la  misma, lo 

que  ha  sido  comprobado  experimentalmente. Lo m b  importante es que se llega a la 

conclusión  de  que  existe un grosor  activo  fijo aun cuando se tenga un crecimiento 

ilimitado de la película de  microorganismos. 

Una  limitante m b  en  la  modelaci6n  de los reactores  biológicos,  son los modelos 

cinéticos  para  describir  el  crecimiento  de los microorganismos. Es por eso  que el 

modelo que se usa  para este  trabajo  involucra  limitaci6n p o r  sustrato y oxígeno  ya  que 

éste  es importante  para un adecuado  funcionamiento  del  reactor, así como una 

inhibición de crecimiento p o r  el  mismo  sustrato  limitante. Ademb también se 

considera un término por metabolismo  endógeno  necesario  para que l a s  células  sigan 

manteniéndose y realizando  sus  funciones  metabólicas. 
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CAPíTULO 3 

MODELO MATEMÁTICO 

3.1 Introducción 

Los modelos  matemáticos  son una aproximación a una parte muy simplificada  de la 

realidad. Su uso  permite la descripción,  entendimiento y la optimización  de  cualquier 

proceso. Un modelo  es la cuantificación  de un proceso ya sea  Hsico,  químico o 

biológico,  que  permite  predecir  su  comportamiento y consiste  en un sistema  de 

ecuaciones  cuya  solución a una alimentación  de  datos  específicos es una  representación 

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

El modelo  propuesto  en  este  trabajo  describe  el  comportamiento  dindmico  de un 

.reactor  de  película  microbiana  inmovilizada  analizando las tres  fases  que lo conforman, 

así  como  todas  las  posibles  resistencias  que  intervienen  en  el  proceso  de  degradación 

de  afluentes. Con  el  modelo  propuesto se estudia la respuesta  de  los  microorganismos 

en  todo  el  espesor  de la película ante  cambios  bruscos  en  la  concentración  de 

alimentación  de  sustrato y en  el  flujo  de  alimentación. 

3.2 Descripción del Sistema Físico 

El sistema  físico  que se modelo  consiste  en un reactor tipo "air-lift": para fines  de la 

modelación  el  sistema  físico  representa  adecuadamente al sistema  experimental  el  cual 

se describe  en  más  detalle en el  apéndice B. El esquema  del  reactor se presenta  en la 

Figura 3.1, una  corriente  de  gas se alimenta  en la parte  inferior  del  reactor,  la  cual 

asciende  por un tubo  concéntrico  empujando a una  corriente  líquida. El líquido  está 
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dividido  en  dos  regiones,  en la que Sólo Una está  en  Contacto  con la fase  gas  (tubo  de 

ascenso), por la zona  de  descenso Sólo hay líquido.  La  circulación  del  líquido  en  el 

reactor se debe a un mecanismo  de  transporte  del gas. 

La película  de  microorganismos se encuentra  inmovilizada en un soporte  sólido 

que conforma el tubo de ascenso. La corriente  líquida es alimentada por  la  parte  inferior 

del reactor  circulando por la  superficie  del  medio  que  soporta a los  microorganismos  en 

crecimiento.  Conforme  el  flujo  de  agua  residual fluye a través de la  película  microbiana, 

la  materia  orgánica  soluble es metabolizada y la materia  orgánica  coloidal es adsorbida 

figura 3. I Ekquema del reactor. 
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E! oxígeno alimentado en el gas  se disuelve en la corriente de agua residual y 

luego es extraído del líquido  por  las  células. El coeficiente de transferencia de masa 

gas-líquido depende del sistema de aireación (tipo de difusor, tipo de mezclador y 

geometría del reactor). La transferencia de oxígeno aumenta al  disminuir el tamaño de 

la burbuja,  permitiendo un mayor tiempo de contacto y mejorando el mezclado. El 

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

3.3 Suposiciones del Modelo  Matemático 

0 El patrón de flujo de la fase gaseosa (aire) se describe como el de un reactor continuo 

de tanque agitado. Se considera que la concentración de oxígeno en cualquier  punto 

del reactor es la misma. 

0 El patrón de flujo de la F a s e  líquida (oxígeno disuelto y sustrato) se describe como el 

de un reactor continuo de tanque agitado. Esto es debido al tipo de reactor "airlift" 

que. se está modelando. El líquido se considera perfectamente mezclado ya que 

como se ha señalado los patrones de flujo del  líquido están perfectamente definidos 

por el flujo del aire. 

No hay coalescencia de burbujas, p o r  lo que no existe variación en el diámetro de l a s  

mismas. 

La difusión  molecular dentro de la película es la Clnica forma de transporte en que los 

nutrientes pueden alcanzar  a las células y de que los productos  puedan salir  de ella 

(Ley de Fick). 

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

reactor. 

Por la Forma flsica del sistema, los reactores biol6gicos son heterog&neos, de esta 

brma la fase sólida est& conformada por un cultivo de microorganismos (biornasa), 

que será caracterizada por un modelo no-estructurado, con una dependencia del tipo 

Monod en la limitación del sustrato orgánico y del oxígeno a s í  como inhibici6n p o r  el 



MODELO MATEMATIC0 

sustrato  orgánico. El tipo de cinética que se emplea en el modelo se explica en 

forma extensiva en  el  capitulo 2. 

0 La producción de nueva  biomasa depende del consumo de oxígeno y sustrato  así 

como de una tasa de muerte de los microorganismos. 

Las propiedades físicas, químicas y biológicas de la película  microbiana se .suponen 

independientes del ambiente al cual  la superficie está  expuesta. 

Propiedades fisicas: La dihsividad  efectiva para el oxígeno,  y el sustrato se 

consideran independientes de la densidad de la película. En este caso se considera 

que la dihsividad efectiva es del 80% de su  valor  en agua (Fan et d., 1990; 

Livingston, 1991 ). 

Propiedades  biológicas: Se supone que la biomasa forma  una  película 

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

0 El crecimiento de los microorganismos se define como el aumento o disminución de 

la concentración promedio de organismos en la película. 

La película de microorganismos se supone una membrana permeable, p o r  lo que los 

parámetros cinéticos se consideran los mismos  tanto fuera como dentro de la 

película.  Esta es una conclusión de la revisión  bibliográfica  realizada. 

Las fracciones del gas, líquido, y sólido presentes en el reactor se consideran 

constantes. 

No hay gradientes axiales en la concentración de la biomasa. 

El espesor de la película es constante. 

Si el espesor de la película no fuera constante implicaría tener un problema de 

h-ontera  móvil. De ser así  el modelo matemdtico debería considerar que la masa, la 

fracción  volumétrica del sólido, y la tasa de crecimiento de los microorganismos fueran 
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dependientes  de la posición y del  tiempo. El flux  de la biomasa  se  expresaría  en  función 

de la velocidad a la cual los microorganismos  son  desplazados  con  respecto al soporte. 

Si la película  crece o se  encoge  el  espesor  cambia,  moviendo la interfase  sólido-líquido 

y este  cambio  se  debería  tomar  en  cuenta.  También  deben  considerarse los efectos por 

el  esfuerzo  cortante  del  líquido  debido a la hidrodinámica  del  sistema y los efectos  por 

desprendimiento  de  biomasa; a s í  como  la  velocidad a la  cual  éSta es  intercambiada  de 

la película hacia  el  seno  del  Ilquido.  Todas  estas  consideraciones  implican  la  estimación 

O la medición  de los parbmetros  involucrados;  algunos  de los cuales  no  pueden 

medirse  experimentalmente. 

3.4 Desarrollo  del  Modelo  Matemático 

El intercambio  de  materia  entre las diferentes  regiones  est6  gobernado por ecuaciones 

de  cambio  que  describen la conservaci6n  de  masa  para los compuestos  limitantes  en la 

cinética  de  la  reacción. 

Las ecuaciones  de  conservación o balances se pueden  expresar de la  siguiente 

forma  (Characklis, 1983): 

r Tasanetade 1 r - ~ r  1 

i 
Tasa  de  transporte  Tasa  de  transporte I 

la  superficie  del  sistema  la  superficie  del  sistema 

' acumulación  en  el 
que  entra a travé S & que  sale a travé S de 

volumen  del 
sistema (3.1) 

rTasa de 

sistema 

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

estbn  referidos  al  volumen  total  del  mismo. 

Fasegas 

C ! x í g e m :  El oxígeno se difunde  de  la fase gaseosa  hacia  la fase líquida,  donde se 

disuelve. En la interfase gas-líquido las concentraciones  estbn  en  equilibrio,  la  relación 

de  equilibrio para soluciones  diluidas se expresa  en  términos  de la ley  de Henry como: 
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donde Paj es la presión  parcial  del gas en la interfase gas-líquido, (Pa); Hes la constante 

de  Henry,  (Pa/fracción molar); X, es la fracción  del líquido en  equilibrio  con  el gas, 

(fracción  molar).  Dado  que  el patrón de flujo es  el  de un mezclado  perfecto,  el  balance 

de  materia  es  el  siguiente: 

El soluto  (oxígeno  en  el gas) es  relativamente  insoluble  en  el  líquido (H, 

constante  de  Henry: 4 . 8 1 ~ 1 0 ~  Pa/fracc.  mol;  Perry, 1973). de tal forma que al comparar 

las  resistencias  del  gas y del  líquido: 

la resistencia  del gas es  despreciable lo que  implica  que K,=k, (KL, coeficiente  de 

transferencia  de masa global  en  el  líquido), p o r  lo que toda la resistencia a la 

transferencia  de masa se  encuentra  del  lado  del  líquido: 

donde 

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

de masa para  el  oxígeno  en la f a s e  gas  es: 

simplificando la ecuación y suponiendo  que la Fracci6n  del gas en  el  reactor  es 

constante, se obtiene: 
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C.I. 43 t =o: O,,(O) = Ozgo (3.94 

donde 023 es la concentración  del  oxígeno  en  el gas, F3 es el  flujo  volumétrico  de 

alimentación  del gas, V, es el  volumen  total  del  reactor, y E, son  las  fracciones 

correspondientes al gas y al líquido  presentes  en  el  reactor, y dvg, es el  área  interfacial 

gas-líquido. 

El balance  de masa expresa  que la acumulación  de  oxígeno  en la fase  gas  es 

igual al flujo  de  entrada  menos la salida  de  aire,  menos la transferencia  de  oxígeno  de la 

fase  gas a la líquida. La condición  inicial  supone una concentración  de  oxígeno 

existente en  las  tres  fases  del  reactor,  la  cual para fines  de  simulación  es  ficticia  con  el 

objeto  de  encontrar un estado  estacionario  posible. 

Qxígem: En este caso se acoplan los balances  de  oxígeno  en  la F a s e  líquida y en 

la fase  sólida p o r  medio  de  la  concentración  que  tendría  el  oxígeno  en la superficie  de 

la película. La resistencia  en la F a s e  líquida y cera de la interfase  gas-líquido  es 

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

Si se supone  que  todo  el  contenido  del  reactor  tiene la misma  densidad y que 

l a s  tasas de flujo  en la entrada y salida s o n  las mismas,  esto  implica  que  el  volumen  del 

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

C.I. @ t =o: O,,(O) =ozlo 
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donde O,, es la concentración  del  oxígeno  en  el  líquido, O,,, es la concentración  del 

oxígeno  en la superficie  de la película, kIs es el coeficiente  de  transferencia  de masa 

local líquido-solido,  es  el  área  interfacial  líquido-sólido y F; es el  flujo  de 

alimentación  del  líquido. 

Sustrato: El comportamiento  dinámico  del  sustrato  está  determinado p o r  el  flujo 

convectivo  (entrada  menos  salida  del  flujo  de  alimentación),  menos la transferencia  de 

masa de la fase líquida a la superficie  de la película. Su patrón de flujo se supone  que  es 

el  de un reactor  de  tanque  agitado  perfectamente  mezclado. El balance  de  materia  es  el 

siguiente: 

(3.12) 

Haciendo las mismas  consideraciones  que para el  oxígeno  en  los  flujos  de 

alimentación  de  entrada y salida  se  obtiene la siguiente  expresión: 

(3.13) 

c.1. @ t =o: S,(O) = S ,  (3.134 

donde S, es la concentración  del  sustrato  en  el  líquido, y S,, en la superficie  de la 

película. 

La película  de  microorganismos (fase sólida) se considera  como una estructura 

plana, y se describen los cambios  en la concentración  del  sustrato,  oxígeno, y biomasa 

únicamente  en  dirección  perpendicular al soporte al cual  están  inmovilizadas las células. 

La transferencia  de  masa a través  de la película  se  supone p o r  difusión,  siguiendo la ley 

de Fick de forma  unidimensional.  Los  balances  de  masa  describen este fknómeno así  

como  el  consumo  de  sustrato y oxígeno  dentro  de la película  por  reacción  (Figura 3.2). 
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figura 3.2. Geometría de la Película. 

Qxirreno: El balance  de  masa  representa los cambios  en la concentración  de 

oxígeno  debido a la transferencia  de masa por difusión y a la reacción  de  consumo  en la 

película. La resistencia  cerca  de la fase líquida y en la interfase  líquido-sólido  es 

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

(3.14) 

C.I. @ t = o: O,,(O) = ozso (3.14a) 

C.F1. en 5=0 V t>0:  -- m,, - O  
35 

(3.14b) 

C.F2. en 5 = h  V t >O: -Def,02- &,S  - - k,, (O,,, - 0 2 , )  (3.14c) 
a5 

(3.144) 

donde O,, es la concentración  del  oxígeno, S, del  sustrato, y X, de la biomasa  en la fase 

sólida, E ,  es la fracción  del  sólido  presente  en  el  reactor, Dd es la constante  de la 

difusividad, h es el  espesor  de la película, y p,,,& es la tasa de  mAximo  crecimiento  de 

los microorganismos. 
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La condición de frontera 1 supone que el flux  difusivo es cero  debido a que la 

pared del soporte es impermeable. La segunda condición expresa que  todo el flux 

difusivo a través de la  película es igual  al transporte de la fase líquida a la interfase 

líquido-sólido. 

SustratQ: El balance de masa  para el sustrato  considera el término de 

acumulación, la  difusión y la reacción de consumo en la película. En l a s  condiciones de 

frontera se acoplan  tanto la concentración  del  sustrato en la superficie de la película 

como la concentración en el seno del  líquido. Se ha observado  que para 

concentraciones bajas de sustrato, el grosor de la película es dependiente  de su 

concentración en el seno del líquido. 

(3.15) 

C.I. 43 t =o: S,(O) =Sso (3.1  5a) 

C.F1. en c = O  V t > 0 :  - a s s  = 0 
35 

(3.15b) 

C.FZ. en c = h  V t > O :  k,,(S,,,-S,) 3% - 
a6 

(3.15c) 

(3.15d) 

Biomasa: Para  la película  microbiana se estudia el crecimiento de los 

microorganismos principalmente por limitación de sustrato y oxígeno, tomando en 

cuenta la inhibición por el sustrato y una constante por metabolismo  endógeno de l a s  

células. El cambio en la concentración de microorganismos se entiende como el 

aumento o la disminución de organismos en un determinado volumen de película. La 

cinética de crecimiento está dada por la ecuación (2.6). 

(3.16) 
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C.I. @ t =o: X,(O) = xs, (3.16.3) 

(3.1 Gb) 

Los microorganismos  cerca  de la superficie  donde  la  concentración  de  sustrato 

(nutrientes)  es alta están  en una fase  de  crecimiento  acelerado,  mientras  que los 

microorganismos  que  estdn  cerca  del  soporte  se  encuentran  en un probable  estado  de 

muerte  si  no  existe  suficiente  sustrato y oxígeno. 

3.5 Variables  Adimensionales 

La idea  de  adirnensionalizar las variables  de un modelo,  es  producir  una  solución  que 

sea válida para un rango  de  parámetros y hacer  que las ecuaciones  originales  contengan 

menos  parámetros.  Adem&  el  uso  de los métodos  numéricos  con  variables 

adimensionales  facilita la solución  del  problema. 

0 La concentración  de  oxígeno  en  cada una de las fases se adimensionalizó  en 

términos  de la concentración  de  oxíseno en  la fase gas, esto es, la  máxima 

concentración  posible  en  el  reactor, Ozrd. 

De tal forma  que las variables  adirnensionales son:  

= OZg/OZref, concentración  adirnensional  en la fase gas, 

O*z, = OZI/OZref , concentracidn  adirnensional  en la fase líquida, 

O', = OJOZref , concentración  adimensional  en la fase  sólida. 

Para  el  sustrato. la concentración  de  adimensionalizaci6n  es  la  concentración  del 

sustrato  en  la  fase líquida, Srep 

S', = S,/Sref , concentración  adimensional  en la f a s e  líquida, 

S', = SJS,,, , concentración  adimensional  en  la  fase  sólida. 
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0 La coordenada  espacial  de la película  se  adirnensionalizó  en  términos  de un grosor 

conocido  de ésta, h. 

o El proceso  más  lento es la reacción  bioquímica, p o r  lo que  el  tiempo  de  referencia 

es la tasa  máxima  de  crecimiento  de los microorganismos, pma. 

3.6 Modelo  Matemático Adimensional 

Fase gas 
Oxígeno 

C.I. @ t. = o: O;,(o) = o;,() 

donde H' está  definida  en la ecuación (3.7) y 

(3.17) 

(3.174 

El 

E, 
E , ,  = - (3.17d) 

Fase liquida 

Oxígeno 

C.f. Q t' =o: o;,(o) =o;, (3.18a) 
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donde H' est.5  definida  en la ecuación (3.7) y 

Fl (3.18b); - k lS%ls  
T 2  = --- K, =- (3 .18~) ;  

VTEIPmA x PmA X 

Sustra to 

dS 
dt' 
" - z,(SL - S i )  -K;E,,(S; -Sib) : 

C.]. @ t' =o: $(O) =S;, 

E,, = - (3.18d) E s  

El 

Fase sólida 

Oxfgeno 

C.f. @ t' =o: o;,(o) = Oiso 

C.F1. en C, = O V t' > O :  - a s  = O  
at; 

C.F2. en C,=1 V <>O: - = Bio2(0isb - O;,) 
ar; 

(3.19) 

(3.19a) 

(3 20) 

(3.20a) 

(3.20b) 

(3 .20~)  

(3.2Od) 

Sustrato 

(3.21) 

(3.21a) 

40 

" . ". 
"" 



MODELO M A W T I C 0  

C.F2. en 6 = 1 'd t' >O: - "' = Bis (Sib - S;) 
36 

(3.21 b) 

( 3 . 2 1 ~ )  

(3.21d) 

Las ecuaciones 3.20e y 3.21e. representan el nClmero de Biot  para el oxígeno y 

el sustrato respectivamente. El número de Biot indica la  relación entre l a s  resistencias 

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

números de Biot muy grandes (Biot e-), indican que la resistencia al transporte 

externo de masa es despreciable con respecto a la  difusión en la película  (Froment  y 

Bischoff, 1990). 

resistencia interna 
resistencia externa 

Las ecuaciones 3.20F y 3.21f representan el número de Damkohler, (Da,,) para el 

oxígeno y el sustrato  respectivamente. El número de DamkGhler indica la relación entre 

la tasa de reacción y la transferencia de masa  por difusión en la película  (Froment y 

Bischoff, 1 9 9 0 ) .  

Biornasa 

donde 

C.I. @ t. = o: Xl(0) = Xlo 

(3 22) 

(3.22a) 

(3.22b) 
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K 
Y KL2 - - - (3 .22~);  K; = 2 (3.22d); k, * =- k d  (3.22e) 

0 2  ref Sref P m A  x 

3.7 Métodos de Solución 

El modelo  matemático  consta  de  cuatro  ecuaciones  diferenciales  ordinarias  resultantes 

de los balances  de  masa para el  oxígeno  en las fases gas (3.17) y líquida (3.18); para el 

sustrato  en la F a s e  líquida (3.19); y para la biomasa en la F a s e  sólida (3.22). Dos 

ecuaciones  diferenciales  parciales  parabólicas  no-lineales  describen  el  comportamiento 

del  oxígeno (3.20). y el  sustrato (3.21), en la f a s e  sólida. 

El método  numérico  que se considera  adecuado para discretizar l a s  ecuaciones 

parciales es el  método  de  colocación  ortogonal  en  elemento  finito, ya que  en la película 

se  encuentran  perfiles  en  que la concentración  de  sustrato y oxígeno  tienen  gradientes 

importantes  (Finlayson, 1980). El método  de  colocación  ortogonal  en  elemento  finito  es 

una combinación  de  dos  métodos:  el  de  colocación  ortogonal  ohece  ventajas. al 

disminuir  el  error  de  truncamiento  cuando se discretizan l a s  ecuaciones  diferenciales 

parciales  en  ordinarias l a s  cuales sólo son  Función  del  tiempo. A su  vez  el  método  de 

diferencias  finitas  permite la localizaci6n  de  puntos  donde  es  necesario  conocer la 

solución. 

El número  de  elementos  que se considero  adecuado  para  seccionar la película 

microbiana  es  dos,  los  elementos  pueden  ser  utilizados  cerca  de los gradientes 

considerables y la solución  que se genera es mejorada. Los elementos  en  que se dividió 

la película  sirven para mejorar la descripción  cualitativa  de los perfiles  generados  en la 

película.  Cada  elemento  contiene  dos  puntos  de  colocación  interiores, lo que  implica 

tener  siete  puntos  en  total  en la película. De tal forma  que  en  cada  punto  ser6  posible 

estimar la concentración  del  sustrato,  oxígeno y microorganismos. El uso  de  dos y hasta 

cuatro  puntos  de  colocación da una aproximación  cualitativa  de la solución  (Finlayson, 

1980); en este caso, el  uso  de  siete  puntos se considera  adecuado ya que se logra una 

mejor  aproximaci6n  tanto  cuantitativa  como  cualitativa  de la solución. 
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Todo  el  conjunto  de  ecuaciones  ordinarias  se  integraron  por  medio  de un 

método  implícito. El método  implícito  se  eligió  por la no-linealidad  del  sistema  de 

ecuaciones, lo que  permite minimizar el  error  que  se  genera al integrar  las  ecuaciones. 

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

3.8 Conclusiones 

En contraste  con los modelos  de  dos  fases  que  regularmente se encuentran  en la 

literatura,  el  presente  trabajo analiza a las tres fases de un reactor  biológico  (aerobio), 

tipo “airlift”, tomando  en  cuenta la transferencia  de  masa  entre  el  gas y el  líquido y del 

líquido al sólido. Una de  las  limitaciones  del  modelo  es que no se considera  el 

crecimiento  del  espesor  de la película,  sin  embargo  esto  está  representado  como  el 

aumento o disminución  de la concentración  promedio  de  microorganismos  en un 

espesor  fijo  de  película. 

Esta  representación  del  crecimiento  de la biomasa  nos permite dividir a la 

pelicula  en  volúmenes y conocer lo que  sucede  en la capa más interna así como en la 

m& externa,  de  esta  forma se analiza  el  comportamiento  de l a s  diferentes capas de 

microorganismos  en la película. 



CAPíTULO 4 

RESULTADOS Y ANALISIS 

4.1 Introducción 

La rdzón  de la obtención  de un modelo  matemático es predecir el  comportamiento 

esperado  de un proceso  bajo un rango  de  condiciones  de  entrada. Las simulaciones 

que se realizaron  en  este  trabajo se hicieron  dependiendo  de  la  aplicabilidad  del 

proceso. La validación  del  modelo  es  esencial,  dado  que se debe  probar  su  capacidad 

antes  de  ser  aplicado a nuevas  situaciones  para  probar los limites  del  proceso 

estudiado. La. validación  es  usualmente vista como una comparaci6n  entre  algunas 

predicciones y mediciones  de  gran  significado para el  proceso, es decir, casos muy 

representativos. 

En este  capítulo  se  presentan  los  resultados  obtenidos,  su  análisis y la validación 

realizada  con  datos  experimentales  de  Chdvez-Rivera (1 994). 

4.2 Generalidades 

Los  pardmetros  cinéticos para el  oxígeno,  dihsividades y espesores  de  pellcula  típicos 

utilizados  en l a s  simulaciones se obtuvieron  de la literatura,  mientras  que la dimensión 

del  reactor,  coeficientes  de  transferencia  de masa y parbnetros  cine5ticos  para  el  sustrato 

fueron  tomados  del  trabajo  de  Chdvez-Rivera (1994). La 3-4 dicloroanilina es el 

compuesto  xenobiótico  (sustrato  orgdnico)  del  cual se tomaron los datos  cinéticos.  Los 

parhetros usados se especifican  en  el  apéndice B, (Tablas B.1, 8.2, B.3, y B.4), 
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también se describe  en  forma  general  el  reactor  experimental a partir del  cual  se 

tomaron los parámetros. 

En general  se analiza la capacidad  del  modelo  ante  cambios  bruscos  tipo  escalón 

en la corriente  de  alimentación  del  reactor  en  estudio,  es  decir,  reduciendo  flujos  de 

alimentación  del  líquido o aumentando la concentración  del  sustrato.  Como se ha 

explicado  en  el  capítulo 1 ,  los  flujos  de  alimentación y concentraciones  del  sustrato 

orgdnico  normalmente  no  son  constantes  en un reactor  de  tratamiento  de  afluentes.  Es 

por  eso  que  se  eligieron  dos  flujos  de  alimentación  como  referencia, y de  esta  forma 

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

Es interesante  comparar la dinámica  del  sistema  ante los mismos  cambios para 

estos  dos  flujos  de  alimentación, lo cual  implica  tener  dos  tiempos  de  residencia  del 

líquido,  manteniendo  el  volumen  del  líquido  constante.  Los  flujos  de  alimentación 

estudiados  son: 

O Flujo  de  alimentación 1 : 1.036~10-~ m3s”,  es decir, tiempo  de  residencia =Lo1 hr 

O Flujo  de  alimentación 2: 42x10 m S , es  decir,  tiempo  de  residencia =4.% hr -8 . 3 -1  

4.3 Comportamiento  del  Modelo 

4.3.1 El Estado  Estacionario 

El estado  estacionario se eligió  cuando  el  valor  absoluto  de la diferencia  en la 

concentración  del  sustrato y oxígeno  con  respecto al tiempo  es  menor que una 

tolerancia  de 1 xlO”. Para la biomasa  el  estado  estacionario se eligió  cuando  el  valor 

absoluto  de  la  dikrencia  en la concentración  promedio  de  microorganismos  en la 

película  con  respecto al tiempo  es  menor  que una tolerancia  de 1 xl O”. La  forma  de 

c=ilculo  de  esta  concentraci6n  promedio se explica  en  detalle  en  el  aHndice A. Para 

este modelo un cambio  en la concentración  de  micrmrganismos se establece  como  el 

aumento o la  disminución  promedio  de  organismos  en un volumen  fijo  de  película. 

La  simulación  fue  iniciada  aproximándose a un estado  estacionario  de  acuerdo a 

los pardmetros  de  las  tablas B. 1, B.2 y B.3  (Apéndice B), alcanz6ndose  el  mismo  estado 

cuando la concentración  de  alimentación  del  sustrato  es  de O. 1 0 0  kgm”, y siempre  que 
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exista una concentración  inicial  de  microorganismos y éstos no  estén  inhibidos.  Las 

condiciones  iniciales para el  oxígeno,  el  sustrato y la biomasa  fueron  valores  arbitrarios 

que se asignaron  con  el fin de  poder  simular  el  arranque  del  reactor y encontrar un 

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

En el  caso  de las gráficas  que  se  refieren a la película  microbiana  que  muestran 

los perfiles  de  oxígeno,  de  sustrato y de  biomasa  en  los  diferentes  puntos  de la película 

(1-7), &tos esth ordenados  de la siguiente  forma: el punto 1 es aquel  que se 

encuentra  en  contacto  con  el  soporte  sólido,  mientras  que  el  punto 7 estd  en  contacto 

con  el  líquido'  (Figura 4). 

Espesor de 
la Pelkula A I 

1 
figura 4 Representacicin esquemdtica de los puntos de colOcaci6n en la película. 

Con  el fin de  encontrar  el  estado  estacionario  para los dos  flujos de alimentación 

antes  mencionados, se hicieron l a s  siguientes  simulaciones, las cuales  representan  el 

arranque  del  reactor: 

a s o  I: Flujo  de  alimentacibn: 1.036~10" m3s" 

CdK) 2: Flujo de alimentación: 42x1 O-* m3s" 

A partir  del  estado  estacionario  que se encuentre p o r  el  modelo  para los dos 

casos mencionados se realizaran los cambios tipo escalón  en la concentración y flujo  de 

alimentación del sustrato  org6nico (3-4 dicloroanilina). 

Es importante  señalar  que  para  ambos casos todos los parámetros  cinéticos y de 

transporte  de masa s o n  iguales,  ver  Tablas B. 1,  B.2 y B.3 (Apéndice B). 
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El comportamiento  del  oxígeno  en la fase  gas para los casos 1 y 2 sigue la 

misma  tendencia  (Figuras 4.la y 4.2a), alcanzando  rápidamente un estado  estacionario. 

El estado  estacionario  que  predice  el  modelo para la concentración  de  oxígeno  en el 

gas  es  de un valor  alto,  es decir, se  predice  que  en  el  reactor  existe  suficiente  oxígeno 

que  puede  ser  utilizado  para la oxidación  de la materia  orgánica. 
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O. m 3 5  

cn 
N 

0.9993 

n 1 
<" 0'2s 

\ 
- ~-"--".* _"._". o'u --> "".""".".. t ~- - - - - - - -  ".""._". o'u --> "".""".".. 

O. 02s!30 

ó 
G 

O. 99925 O. 02845 

0.0255 

n 
01 

ó 
0 1  . . I. -. , QZ "" 

*m ""_ 
"8- 0-7 

0-5 +M 

o. o225 
O. 00 5. 00  10.00 15.00 m.00  25.00 

t' 

figuras 4.1 Concentracidn de oxfgeno a) Fase gas y líquida, 6) ,'ase s6lida. 

El oxígeno  en  el  líquido  (Figuras 4. la y 4.2a) alcanza  rápidamente un estado 

estacionario,  no  existiendo  gradientes muy marcados  en  su  concentración.  Se  observa 

claramente que para este  modelo que considera  que l a s  fases gas y líquida se 

encuentran  perfectamente  mezcladas,  el  transporte  del  oxígeno  de  la fase gas  a la fase 

líquida  no es el  fenómeno  más  importante  en  el  proceso  debido al valor  de los 

parAmetros  cinéticos y de  transporte  usados  en  la  simulación. De tal forma  que  siempre 

existe  suficiente  oxígeno  disponible  en  el gas, el  cual se difunde y es consumido  por los 

microorganismos  que  conforman la película,  (Figuras  4.1 b y 4.2b). 
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figuras 4.2 Concentraci6n de oxfgeno a) fase 3ds y líquida, b) fdse diida.  

Por  otro  lado, los perfiles  internos  de  oxígeno  en la película s o n  distintos a los 

externos  debido a que los microorganismos  presentan un mayor  consumo  de  oxígeno 

al inicio y posteriormente los perfiles  alcanzan un estado  estacionario  similar  entre  ellos. 

El mayor  consumo de oxígeno  es  consecuencia  de las condiciones  bajo  las  cuales se 

inició la simulación:  estas  condiciones  son  arbitrarias y son  usadas  unicamente para 

lograr  una  mejor  aproximación para conocer  el  estado  estacionario. El oxígeno  que  se 

consume  en  el  estado  estacionario  es  equivalente a mantener  condiciones  aerobias  en 

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

Los puntos 6 y 7 alcanzan un valor  en la concentración de oxígeno  distinto,  con 

respecto a las interiores  porque los microorganismos  en  ese  volumen  de  película  tienen 

una actividad  metabólica  diferente,  además  de  que para esas  capas es más fárrl suplirse 

de  oxígeno  puesto  que  están  en  contacto  con  el  mismo  en la fase líquida. El oxígeno 

requerido para cubrir  las  funciones  metábolicas  de los microorganismos  en la película  es 
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mismo  sustrato para llegar d las más  internas  de  microorganismos,  esta 

resistencia  se explica en  el  capítulo 2 de  este trabajo. 

CASO 2 
I 1 

0.01 5 

0.010 - 
m 

0.005 51 .. . . . . .. . 
- - - - S 3  "54 

0 . m  " " : " " : " " : " " : " " : " "  

0.00 5.00 10.00 15.00 20.00 25.00 30.00 

Figuras 4.2 Cbncentracidn de sustrato c)  en la película, d) en  el líquido y 
la interl'dse líquido-&lido. 

Es importante  señalar  que  el  grosor  de l a s  capas es similar  en ambos casos, esto 

es consecuencia  de los parbnetros  de  transporte  utilizados. Para estas  simulaciones  el 

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

Para la biomasa,  en los puntos  m&  internos  de la película, los microorganismos 

(1 -5) empiezan a disminuir  su  concentraci6n  como  consecuencia  de la falta  de  sustrato 

(Figuras 4. le y 4.2e). Dado  que  no  existe  suficiente  sustrato  en ese volumen  de 

pellcula, los microorganismos  usan  sus propias sustancias  celulares  (metabolismo 

end6geno), para  seguir  manteniendose, y poder  realizar  sus  funciones  metabdicas, 

causando una disminuci6n  en la concentracl6n  de  biomasa. 
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Aunque  se  prediga la existencia  de un aumento  en la concentración  de biomass 

en  las  capas  externas 6 y 7 (Figuras 4.1 F y 4.20, sólo un espesor  de la  película  es activo, 

es decir, la concentración  promedio  de  microorganismos  permanece  constante  como 

consecuencia  del  metabolismo  endógeno  de  las  capas  interiores. 
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Fsuras 4.1 Pedfes de wncentraci6n de micrmrsanismos e) puntos 1-5), 
6 puntos 6-7. 

El aumento  en  la  concentración  de  biomasa  en las puntos 6 y 7 de la  película es 

continuo, si la  alimentacidn  del  sustrato  al  reactor es constante: de tal  forma  que 

siempre  existen  nutrientes  acumulados  en  la  capa  líquida que rodea a los 

microorganismos,  Facilitando  el  transporte  de  sustrato a las capas  externas de la  pelicula 

(Bailley y Ollis, 1986). En estos  puntos  la  inhibición  de los microorganismos por  sustrato 

no se cumple porque  éSta sólo sucede  cuando  la  concentraci6n de sustrato es superior 

a la que puede  tolerar  la  biomasa. 
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figuras 4.2 Perfiles de concentracidn de microorganismas e) puntas 1-5), 
f l  puntos 6-7. 

Los microorganismos  cerca  de la superficie  donde  la  concentraci6n de sustrato 

es  alta  est6n  en una fase  de  crecimiento  acelerado  (Figuras 4.1 f y 4.20, mientras  que los 

microorganismos  que  están  cerca  del  soporte  realizan  metabolismo  endógeno, lo cual 

provoca  una  disminución  en  su  concentración  (Figuras  4.1 e y 4.2e), esto se debe a que 

la  concentración  de  sustrato  en  esas  capas  no  es la suficiente  para  que los 

microorganismos  puedan  realizar  sus  funciones  metabólicas. El metabolismo  endógeno 

est6  representado  en  el  modelo por la constante kd su  valor se eligió a partir  de  valores 

encontrados en la  literatura. 

En l a s  Figuras  4.1 g y 4.2g así como  en 4.1 h y 4.2h se presentan  los  perfiles  de 

concentracidn  para  el  sustrato y la biomasa  respectivamente  para  diferentes  tiempos  de 

operación del reactor. 

52 



CASO 1 

0.02 _..__ t'=5 "-rc t*=10 
t*=13.75 "e--- t'=20 

t'=13.75+tt'=ZD 

15.0 

;c 10.0 " i  
0.0 * 

, 

5-0 -I 
0.00 o. 20 0.40 O. 60 0.80 1 .o0 

r 
f&uras 4. I Perfiles de concentracidn  en  la pekula 3) sustrato, 

h) rnicroorganismos. 

Los perfiles  de  concentración  tanto para el  sustrato  como  para la biomasa  son 

planos  para  puntos  internos ( 1 3 ,  mientras  que  en  los  puntos 6 y 7 al existir  sustrato 

acumulado  en  la  región  que  rodea a los microorganismos, &tos mantienen  perfiles  de 

crecimiento  continuo. Es decir, los microorganismos  de l a s  capas (1-5) se encuentran 

limitados  principalmente  en su crecimiento p o r  la concentración  de  sustrato,  de tal 

forma  que  realizan  sus  funciones  metabólicas p o r  medio  del  mantenimiento  end6gen0, 

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

En l a s  Figuras 4.1 h y 4.2h conforme  el  tiempo  avanza  la  concentración  de 

biomasa  aumenta, a partir del  tiempo t'= 10 los perfiles  en los puntos  m&  internos son 

planos,  mientras  que los puntos  externos  continuan  aumentando  su  concentración.  esto 
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es  consecuencia  de los perfiles  planos  en la concentración  del  sustrato  en los puntos 

internos, p o r  lo que la concentración  de  microorgansimos  es  constante. 

En las Figuras 4.1 h y 4.2h  es  evidente  que  no  todo  el  espesor  de la película  está 

activo, sólo el  intervalo  que va de c= 0.60 a 1 .O está  activo,  si la película  tiene un 

espesor  de 150 pm esto  implica  que  el  grosor  activo  es  de 60 pm, como lo es para los 

dos casos que se presentan.  Experimentalmente  se han reportado  espesores  de  película 

activos  del  orden de 60 a 100pm (Skowlund, 1990: Freitas  dos  Santos y Livingston, 

1995). 
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figuras 4.2 Perfiles de concentraci6n en la plfcula @ sustrato, 

h) rnicroorganisrnos. 

En las Figuras 4.1 i y 4.2i se muestra la concentración  promedio del sustrato y la 

de  microorganismos  en la película. La forma  de  cálculo  de  esta  concentración  promedio 

se explica en el apéndice A. En estas  gráficas se puede  observar que se ha  alcanzado un 

estado  estacionario  tanto para el  sustrato  como para la  biomasa,  para  ambos  flujos  de 
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alimentación. Es interesante  notar  que  el  comportamiento  cualitativo  de la capa 6 de 

microorgnnismos  (Figs. 4.1 F y 4.20 es igual al presentado  en  las  Figuras 4.1 i y 4.2i, lo 

que  confirma  el  hecho  de  tener un espesor  activo y por  ende  una  concentración  de 

microorganismos  Fija o bien  en  estado  estacionario para la  película. 
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Fgura 4. l i  Concentración promedio de sustrato y de microorganismos en fa pelícufa. 
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1.01 

I I 

O. 007 
m 

Fgura 4.2i Concentración promedio de sustrato y de micrmrganismos en fa película. 

La  diferencia  más  notable  entre los dos  flujos  de  alimentación es que los cambios 

en  la  concentración  de  biomasa s o n  más  rápidos  para  el caso 2. Los microorganisrnos 

(Figura 4.2i) alcanzan  una  concentración  promedio  máxima,  resultado  de  la  degradación 
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de\  sustrato,  posteriormente la biornasa  alcanza un estado  estacionario  con una 

concentración  menor  con  respecto al caso 1 y esto  es  porque  el  flujo  de  alimentación 

del  líquido  es  menor,  aunque la concentración  de  sustrato  alimentado  para  ambos casos 

sea la misma. La limitación  en  el  crecimiento  de  los  microorganismos se debe 

principalmente a la disminución  del  contacto  entre  el  líquido y la película,  para  el  caso 2 

el  flujo  de  alimentación  de  sustrato  es  menor,  es decir, la cantidad  de  sustrato a 

degradar  es  menor  que para el casol, p o r  lo tanto  el  crecimiento  de  microorganismos 

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

El nGmero  de  Biot  para  ambos casos indica que las resistencias interna y externa 

de  transporte  de  masa  son  importantes (casos 1 y 2: Bi,,= 3.558, Bis= 2.757), de tal 

forma  que  las  dos  resistencias limitan al transporte  de  masa  del  sustrato. y oxígeno. Es 

por  eso  que se forma una capa  de  líquido  que  rodea a la biomasa y la difusión  de 

sustrato se dificulta al interior  de la película. 

Los estados  estacionarios se eligieron  cuando los cambios  en  la  concentración  de 

oxígeno  en l a s  tres  fases,  del  sustrato  en  el  líquido y en la película y de los 

microorganismos  cumplen la tolerancia  especifica (1 x1  con  respecto al tiempo 

(Figuras 4. la, 4.2a, 4.1 b, 4.2b, 4.1 i y 4.2i). Para el caso 1 ,  el  estado  estacionario se 

eligió  en  el  tiempo  adimensional  de t'= 13.75, equivalente a 23.4 horas;  para  el caso 2 

en  el  tiempo  adimensional  de t'=20.0, equivalente a 34 horas. 

4.4 Cambio  en la Concentración de Alimentación  del  Sustrato 

4.4.1 Validación  del  Modelo  Matemdtico  para  Cambios  en  la  Concentración 

de Alimentaci6n  del  Sustrato 

Para  validar el modelo  matemdtico  propuesto se realizaron  cambios  bruscos en la 

concentraci6n  de  alimentación  del  sustrato,  además  de  estudiar  el  efecto de tales 

cambios en las  especies  presentes  en l a s  tres fases del  reactor. La validación  del  modelo 

matemdtico se realizó  para  los  dos  flujos  de  alimentación de referencia, 
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Cuando  se  estimula al sistema  con una perturbación  tipo  escalón  en la 

concentración  de  alimentación  del  sustrato  existen  dos  respuestas  posibles  ante tal 

perturbación. La primera respuesta  consiste  en  que el sistema asimile los cambios 

realizados,  alcanzando un estado  estacionario  estable  que permita que los 

microorganismos  continuen  degradando la nueva  concentración  del  sustrato 

alimentado.  La  segunda  respuesta  sucede  cuando  el  sistema  de  microorganismos  no es 

capaz  de  degradar al sustrato  como  consecuencia  de la inhibición  causada p o r  un 

incremento  en  el  mismo. Es decir, la película  biológica se inhibe p o r  completo  siendo 

incapaz  de  asimilar  el  cambio y cesando toda degradación. 

Para  el  modelo  matemático,  el  escalón  alimentado se realizó a partir  del  estado 

estacionario  que se encontró p o r  medio  de las simulaciones. Es importante  señalar.  que 

el  valor  del  estado  estacionario  obtenido p o r  las simulaciones  no es igual al 

experimental,  debido a que la predicción  de  aquel  es  resultado  de un conjunto  de 

parámetros, los cuales  están  fuertemente  ligados a los parámetros  cinéticos y biológicos 

del  sistema  de  microorganismos, y que  no  en  todos los casos son iguales, a los 

coeficientes  que se hubieran  padido  conocer  de los experimentos de Chávez-Rivera 

(1  994). 

La dikrencia  principal  entre los estados  estacionarios  experimentales y los 

simulados  radica  en  que  el  sistema  real  de  microorganismos  sufre  la  influencia de 

factores  externos  tales  como  cambios en la temperatura, y condiciones  de  mezclado 

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

En la  Figura 4.3 se presenta  el  escalón  en  la  concentración de alimentación  del 

sustrato  de SLE= 1 0 0  a 250mg/l con un flujo  de  alimentacidn  de 1.036~10- m S : los 

parámetros  utilizados se presentan  en el aphdice B (Tablas B1, 82). 

7 3 - 1  
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figura 4.3 Validaci6n del modelo matemdtico. 

El modelo  matemdtico  predice  cualitativamente  los datos  experimentales 

Chbvez-Rivera (1-4). La comparación  de los datos  generados p o r  el  modelo  para 

de 

los 

escalones  en la concentración  de  alimentación  del  sustrato se hizó a partir del  estado 

estacionario  encontrado p o r  el  modelo, por lo que se observan  diferencias  cuantitativas 

en lo que se refiere al estado  estacionario  experimental.  Este  desfasamiento  entre los 

estados  estacionarios  experimentales y los generados p o r  el  modelo  podría  explicarse 

en  función  de l a s  propiedades  de los microorganismos a adaptarse  de  mejor  forma a los 

escalones y tener  concentraciones  de  sustrato  menores a l a s  encontradas p o r  el  modelo 

que  no  describe la evolución  de los microorganismos a cambios  en l a s  condiciones  de 

operaci6n. 

La tendencia  ante una perturbacidn  en la alimentación  del  sustrato  es c a s i  

idéntica,  alcanzando un mAximo  para una concentración  de 20 mg/l comparada  con los 

datos  experimentales  de 18 mg/l, lo  cual  no es una diferencia muy grande  comparada 

con la concentraci6n  de  alimentaci6n  del  sustrato (250 mg/l). El modelo  matemdtico 

propuesto  obtiene un nuevo  estado  estacionario  en un periodo  de  tiempo  de 5.28 

horas,  mientras  que los datos  experimentales  muestran  que  el  estado  estacionario se 

alcanzb despua de 5.55 horas. 

El coeficiente  de  correlación  para los datos  generados  por  el  modelo  matemático 

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

perturbación  es  diferente al experimental. 

En la Figura 4.4 se presenta  el  escalón  en la concentración de alimentación del 

sustrato  de SLE= 100 a ZSOmg/l con un flujo  de  alimentación  de 42x10- m S ; los 

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

8 3 - 1  

1 
h 

I x EXPEWENTAL -MODELO] 

figura 4.4 Validaci6n del modelo materndtico. 

El modelo  reproduce  cualitativamente los datos  experimentales  de  Chávez- 

Rivera (1994) en  base al conjunto  de  par6metros  usados  en  las  simulaciones. La 

tendencia  que  sigue la respuesta  generada p o r  el  modelo  matemático es similar a la de 

los  datos  experimentales,  alcanzando  su m a i m 0  efecto en 1.35 mg/l para  los  datos 

experimentales y de 1.4 mg/l para  el  modelo,  lo  cual  no es una diferencia muy grande. 

Los microorganismos  reaccionan  aproximadamente  en  el  mismo  intervalo de tiempo, 

observandose  una  recuperación  del  sistema al alcanzar un nuevo  estado  estacionario. El 

estado  estacionario  que se alcanza por el  modelo es diferente al experimental.  esto se 

debe  bhicamente a que las condiciones  experimentales  son  variables  en  cuanto a que 

algunas  propiedades  biológicas, y ffsicas de  los  microorganismos  cambian 

constantemente, tal es el cdso de la difüsión  del  sustrato al interior de la  película o bien 

a algCln  problema  de  mezcLdo  que se haya presentado  durante  la  rea1itaciGr.l de los 

experimentos. 
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E[ coeficiente  de  correlación para los datos  generados  por  el modelo es  de 0.80, 

10 cual  indica  que  es  una  buena  aproximación. El modelo  matemático  predice la 

recuperación  del  sistema,  encontrando un estado  estacionario  que  permite una 

degradación  continua  del  sustrato. El tiempo  de  asimilación  de los escalones 

alimentados  es  aproximadamente  de 4.15 horas  mientras  que  el  experimental  es  de 

2.77 hr. 

La segunda  respuesta  esperada  ante  cambios tipo escalón  en la concentración  de 

alimentación  del  sustrato  es  cuando los microorganismos  sufren  inhibición  por la alta 

concentración  de  sustrato  alimentada. En la Figura 4.5 se presentan los perfiles  para  el 

sustrato e n  el  líquido  ante un cambio  tipo  escalón  de SLE=lOO a 500mg/l  para un flujo 

de  alimentación  de 1.036~ 1 m3s". 

300 

200 

1 0 0  

O 
O. 00 2.00 4.00 6.00 8.00 10.00 

t( h r) 

X UBWMUICTAL- MODELO 

La respuesta  generada  por  el  modelo  matembtico a este  escaldn solo se puede 

comparar  cualitativamente  con los datos  experimentales  de  Chdvez-rivera (1994). El 

escal6n se realit6  para  el  mismo flujo de  alimentación (1.036~10-~ m3s"), pero 

experimentalmente  el  escal6n he de SLE= 1 0 0  a 500 mg/l, mientras que para las 

simulaciones he de S L E = l O O  a 400 mg/l, para  escalones de mayor  magnitud, la 

respuesta del modelo  matembtico es idéntica.  Nuevame'nte  la  causa de tal 

comportamiento es que  el  modelo  matemático  usa  valores  de  parbnetros fijos para las 

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

escalones  de  concentración  más  altos. 

4.4.2 Flujo d e  Alimentación: 1.036~1 O-7 m3s" 

Con  el objeto  de  estudiar  el  efecto  que  tiene  el  cambio  en la concentración  de 

alimentación  del  sustrato  se  realizaron  cuatro  escalones  en la concentración  de  sustrato 

alimentado, los parámetros  utilizados  en la simulación  se  muestran  en  el  apéndice B. 
(Tablas B. 1 y B.2). De  forma  adimensional los escalones  son los siguientes: 

0 Escalón 1: S;,= 1 .OO-2.50 
o Escalón 2: S;, = 1 .OO-3.00 
o Escalón 3: S;, = 1 .OO-3.50 

A partir de un tiempo  anterior al estado  estacionario  (el  cual se considerar&  como 

el  tiempo  cero t*=O, para efectos  de  simulación) se aplicó un escalón  en In 

concentración  de  alimentación  de  sustrato,  en  el  tiempo t*=3.75 (tiempo  adimensional). 

Ninguna  de  las  condiciones  de  operación  (concentración  de  alimentación de oxígeno, 

flujo de alimentación  del  aire y del  líquido), a partir de las cuales se encontró  el  estado 

estacionario se variaron. Es importante  señalar  que  en l a s  figuras se muestra un periodo 

de  tiempo  anterior al cual  se  alimentaron los escalones. 

En la Figura 4.6a se presentan los perfiles  del  sustrato  en  el  líquido para los tres 

escalones  citados. La magnitud  del  cambio  observado  en la concentración  del  sustrato 

es  dependiente  de la magnitud  del  escalón  alimentado. En todos los cdsos la 

concentración  de  microorganismos  en  el  sistema  fue capaz de  degradar los cambios  en 

la concentración  del  sustrato  alimentado. 

La dinámica  del  sistema  depende  de la magnitud  del  cambio  realizado,  siendo 

menor  el  tiempo  de  degradación para un escalón  menor y mayor  para un escalón  de 

concentración  de  sustrato  mayor. Para el  escalón 1 de S;,=2.50, el intervalo  de  tiempo 

para  alcanzar un nuevo  estado  estacionario  en la concentración  del  sustrato  en la Fase 

líquida  es  de 3.00 unidades  de  tiempo  adimensional, o sea 5.28 horas de operación 

real.  para  el  escalón 2 de S;,=3.00 el  intervalo  es  de 3.25 unidades de tiempo 
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adimensional, o sea 5.52 horas y para el escalón 3 de  S;,=3.50 el intervalo es de 3.50 

unidades de tiempo adimensional, o sea 6.16 horas. 

ESCALÓN 1 : S;, = 1.00-2.50 
ESCALóN 2: S;, = 1 .OO-3.00 
ESCALóN 3: S;, = 1 .OO-3.50 
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flguraas 4.6 a) Concentraci6n del sustrato  en la hse liquida. 
17) Concentraci6n promedio del sustrato y de la biomasa en la película. 

Para los tres escalones, el sustrato de la F a s e  líquida  alcanza un estado 

estacionario diferente al que tenía  inicialmente (Fig. 4.6) .  Es interesante notar que el 

nuevo estado estacionario es similar ante los tres escalones efectuados en un %%, es 

decir, el sistema a partir de una  perturbación de S;,= 1 .O0 hasta S;,= 3.50 sigue el 

mismo comportamiento diqAmico obteniéndose un estado estacionario similar. 
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En la  Figura 4.6b se  presentan  las  concentraciones  promedio  del  sustrato y de la 

biomass en la película  para los tres  escalones  efectuados,  en este caso el  sustrato 

alcan=  su  estado  estacionario inicial, es decir  el  sistema es capaz  de  asimilar  el  cambio 

en  la  concentración  de  sustrato a expensas  de un incremento  en la biomasa. AI aplicar 

el escalón, la  biomasa  reacciona  inmediatamente e inicia  la  degradación  total  del 

sustrato,  aumentando  su  concentración.  Esto  implica  obtener un valor  de  estado 

estacionario m& alto  que  el inicial. 

ESCALON 1 : S;, = 1 .OO-2.50 
E S C A L ~ N  2: S;, = I .oo-3.00 
ESCALÓN 3: S;, = I .oo-3.50 

500 lQW 

t' 

1500 

-..-. LsCal6nl "rtEScal6n2 - Exal603 

figuras 4.6 c) Gmcentracicin de oxígeno en el liquido. 
d) cOncentraci6n promedio del oxígeno en la película. 

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

biomasa tiene que consumir mas oxígeno  para  completar  la  oxidación del sustrato, de 
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esta  forma  se  alcanza un estado  estacionario  diferente al inicial, para  el  oxígeno  en las 

tres fases. Los perfiles  de  oxígeno  que  se  presentan  en las Figuras 4 . 6 ~  y 4.6d 

dependen de la magnitud del escalón,  implicando  que un mayor  consumo  de  oxígeno 

se  requiera  para una concentración  mayor  de  sustrato  presente  en  el  reactor. El 

consumo de oxígeno  en  la  película  es  proporcional al cambio  en  la  concentración  de 

sustrato  alimentado, los microorganismos  no  sufren  condiciones  anaerobias  puesto  que 

siempre  hay  oxígeno  disponible  en  el  reactor, los nuevos  estados  estacionarios  para  el 

oxígeno  en las tres  fases  del  reactor  son  más bajos que los iniciales, lo cual es una 

respuesta  esperada  que  reproduce  satisfactoriamente  el  modelo. 

En la  Figura 4.7a  se  observan los perfiles  del  sustrato  en  cada  una de las capas 

que  forman a la  película,  el  comportamiento  es  el  mismo  para los tres  escalones  pero a 

modo  de  ilustración sólo se  presenta  el  caso  de S;, = 1 .m-2.50. 

El gradiente  de  concentración  del  sustrato  entre  la  última  capa (interfase, punto 

7) y el  líquido es apreciable, por lo que  se  confirma la existencia  de  una capa'de líquido 

estancada  que  cubre a la  interfase  líquido-sólido  (Figuras 4.6a y 4.7a), la cual es una 

consecuencia  de  tomar  en  cuenta  la  resistencia a la  transfkrencia  de  masa  entre  el 

líquido y el  sólido. La  capa  líquida  implica  que  la  resistencia  externa  de  transporte  de 

masa es importante, tal como lo indica  el  número  de  Biot (Bio,= 3.558, Bis= 2.757). 

El cambio  en la concentración  de  los  microorganismos  esta  representado  en la 

Figura 4.7b (capas  internas, 1-5). su  comportamiento  es  interesante  porque  al  no  haber 

suficientes  nutrientes  disponibles,  la  biomasa  empieza a consumir sus propias  sustancias 

celulares  para poder mantenerse, lo cual  provoca  una  disminución en la  concentración 

de la  misma. 

Es importante  señalar  que  el  estado  estacionario de los microorganismos se 

eligió  en base a la  concentración  promedio  de  la  película, por lo que el  escalón se 

aplicó  aun  cuando  existían  cambios  en  la  concentración  de  microorganismos en las 

capas  internas  (Fig. 4.1 i). 
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ESCALóN 1 : S;, = 1 .OO-2.50 
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Hguras 4.7 cOncentraci6n  en la fdse sólida. a) sustrato, 6) microorganismos 
(puntas I -5), c)  rnicroorganismos  (puntos 6-7). 

La capa 6 es la que representa el comportamiento cualitativo global de la 

película, aunque cuantitativamente no lo sea (Figs. 4.6b y 4 . 7 ~ ) .  El comportamiento 

para los puntos 6 y 7 estA de acuerdo con otras hipótesis que han sido comprobadas y 

analizadas p o r  diversos investigadores (Freitas dos Santos y Livingston, 1995; 

Skowlund, 1990; Wanner y Cujer, 1986). Por medio de modelos matemáticos y 

experimentos han encontrado que existe un crecimiento ilimitado de los 
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microorganismos, lo cual  implica un aumento  en  el grosor de la película.  Pero no todo 

el grosor  está  activo,  es  decir,  existe un espesor  constante  que  es  activo y es  el  que 

realiza  todas  las  Funciones  metabólicas  requeridas para la degradación  del  afluente. 

El comportamiento  del  último  punto (7) de la pelícuia  (Figura 4 . 7 ~ )  es una 

consecuencia  del  modelo  planteado al no  considerar un crecimiento  en  el  espesor d e  la 

película,  sino  que  éste  se  considera fijo. En el  modelo  el  crecimiento  de la película  está 

representado  con  el  aumento  en la concentración  de  microorganismos  en  el  punto 7 y 

como  este  punto  no  tiene  volumen  (puesto  que la película  no  aumenta  su espesor), 

todo  el  efecto  de  crecimiento  se  concentra  en él. 

0 Escalón 4: S;, = 1.00-4.00 

Este  caso es muy interesante  porque  se  reproduce un estado  estacionario 

diferente a los encontrados para los escalones 1, 2 y 3 (Figuras 4 . 8 ~  y d). El fenómeno 

que  sucede  es la inhibición  del  crecimiento  de los microorganismos  presentes  en  el 

reactor,  éstos al sufrir la inhibición p o r  el  sustrato ya no s o n  capaces  de  seguir 

realizando  sus  funciones metabóliw. 

La inhibición por sustrato  de los microorganismos  se  debe a que  la  concentración 

de  sustrato  alimentado  es  mayor a la que éstos pueden  tolerar,  este  efecto se explica 

en  el  capitulo 2 en lo que  se  refiere a la cinética  empleada  en  el  modelo  matem6tico. 

Como  todos los microorganismos  del  reactor se encuentran  completamente 

inhibidos  no  existe  reacción  bioquimica  en  el  reactor, p o r  lo tanto la concentración  de 

entrada y de  salida  son las mismas para el  sustrato y el  oxígeno  en la fase líquida 

(Figuras 4.8a y b). Para el  sustrato, la concentración  es la de  alimentación S;, =S',=4.00; 

mientras  que  para  el  oxígeno se alcanza la concentración  de solubilidad en  el  líquido. 

Lo más  importante  del  escalón  realizado es la respuesta  de los microorganismos 

del  punto 7, el  cual  también se inhibe por la alta concentración del sustrato  presente,  lo 

que  comprueba  que  el  modelo  predice  el  comportamiento del sustrato,  oxígeno y 

biomasa dentro  de los limites  esperados. En la pelicula se observa  (Fig. 4.8e). que  todos 

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

biomass presente  en el reactor. 

ESCALóN 4: S;, = 1 .OO-4.00 
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figuras 4.8 Concentracidn en la I'ase líquida a)  sustrato, b) oxígeno. 

Es importante  señalar  que la concentración  de la biomasa  en los dikrentes 

puntos  de la película  no se cruzan,  en  todos los puntos, la biomasa  experimenta la 

misma  intensidad de inhibición, al mismo  tiempo ya que  los  procesos  difusivos  del 

interior  de  la  película  son m& rápidos  que  el  crecimiento. De esta foma, cuando se 

alimenta  el  escalón  de  sustrato l a s  capas  externas  de  microorganismos  reaccionan a la 

concentraci6n  de  sustrato  después  de un intervalo  de  tiempo,  para  después  inhibirse 

p o r  la alta concentración.  Como  en los puntos  internos de la  película hay 

concentraciones de sustrato mínimas, el  gradiente  de  concentración  es  alto lo que 

permite  que  el  sustrato se difunda al interior  de  la  película, los microorganismos  de 

esos  puntos ( 1  -5) tienen una pequeña  recuperación  aumentando  su  concentración. 
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ESCALÓN 4: S;, = 1 .oo-4.00 
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Fguras 4.8 Concentracidn  en  la Fase sólida c) biornasa  puntas (1-3,  
d) biornasa  puntos (&a, e) promedio de sustrato y biornasa. 

Debido a este  gradiente  de  concentración  en  el  sustrato, éste alcanza el mb<imo 

que  inhibe a los microorganismos  antes  de  que  éstos  tengan un crecimiento más 

notable,  de tal Forma que l a s  curvas  de  crecimiento  de los microorganismos  de los 

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

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

término  de  envenenamiento  por  sustrato,  es decir, todo  el  sustrato  que  llega a la 
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película  es  aceptado  por la biomasa para realizar  sus  funciones  metabólicas. El modelo 

matemático  propuesto  contiene un término  de  inhibición  por  sustrato,  el  cual  consiste 

en  que  si la concentración  de  sustrato  es  superior a una magnitud  m6xima  que los 

microorganismos  pueden  tolerar sufrirán inhibición,  más  no  envenenamiento.' 

LOS estados  estacionarios  encontrados  en  esta  simulación  son  comparables 

cualitativamente  con los resultados  experimentales  de  Chávez-Rivera (1994). en los que 

encuentra  que,  para una concentración  mayor  de S;, = 5.00, el  reactor  no  es  capaz  de 

asimilar  el  escalón  alimentado.  Este  nuevo  estado  estacionario  concuerda  con  el 

modelo  planteado,  el  cual  supone una concentración  de  sustrato  máxima  que los 

organismos  pueden  tolerar, arriba de  esta  concentración  máxima los microorganismos 

sufren  inhibición,  lo  cual  provoca  que  se  interrumpa  el  proceso  de  degradación  del 

afluente. 

4.4.3 Flujo de Alimentación: 4.2~1 Oe8 m3s-' 

Se  realizaron  cinco  escalones  en la concentración  de  sustrato  alimentado,  para un 

mismo  flujo  de  alimentación  de  sustrato; los parámetros  utilizados  en  la  simulación se 

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

Escalón 1: S;,= 1 .00-2.50 
Escalón 2: S;, = 1.00-3.00 
Escalón  3: S;, = 1 .00-3.50 
Escalón 4: S;, = 1.00-4.00 

A partir  de un tiempo  anterior al estado  estacionario,  (el  cual se considerará 

como  el  tiempo  cero, t*=0.0, para  efectos  de  simulación), se perturbó al sistema  con un 

escalón  en In concentración  de  alimentación  de  sustrato,  en  el  tiempo t*=3.75, (tiempo 

adimensional).  Ninguna  de l a s  condiciones  de  operación  (concentración  de 

alimentación  de  oxígeno,  flujo  de  alimentación  del aire y del  líquido), a partir  de  las 

cuales se encontró  el  estado  estacionario se variaron. 
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ESCALóN 1: S;,= 1 .OO-2.50 
ESCALÓN 2: S;, = 1.00-3.00 
ESCALÓN 3: S;, = 1 .o0-3.50 
ESCALÓN 4: S;, = 1.00-4.00 
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Fguras 4.9 a) cOncentraci6n del sustrato  en  la hse líquida, b)  Concentración 
promedio del sustrato y de la  biomasa  en  la  pelfcula, 
c)  cOncentraci6n promedio del oxígeno en la  película. 

El comportamiento  dinbmico  del  sistema  representado  en las Figuras 4.9a, b y c, 

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

alanm para el sustrato e n  la  Fase  líquida es un O. 1% mayor que el inicial  (Figura 4.94. 

El tiempo que tarda el sistema en asimilar los cambios es de 2.36 unidades de 

tiempo adimensional, (t=  4.15 horas); de 2.5 unidades de tiempo adimensional (t= 4.40 

horas): de  2.72 unidades de tiempo adimensional (t= 4.78 horas) y de 3.09 unidades 

de tiempo adimensional, (t= 5.43 horas)  para los escalones S;, = 1 .OO-2.50, S;, = 1 .OO- 

3.00, S;, =I .OO-3.50  y .00-4.00 respectivamente. El tiempo de recuperación- del 

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

En la  Figura 4.9b se observa que el sustrato en la  Fase sólida alcanza el mismo 

estado estacionario inicial, de tal  Forma que al existir una  mayor  cantidad de nutrientes, 

los microorganismos aumentan su concentración en proporción  a la magnitud del 

cambio. 

. El consumo de oxígeno en la película  aumenta con la concentración de sustrato 

alimenkdo, por lo que el valor  del estado estacionario final es más bajo que el inicial, el 

oxígeno presente en la película es suficiente para que los microorganismos nunca se 

encuentren en condiciones anaerobias y puedan  oxidar todo el sustrato org6nico 

alimentado hasta en un 99?h (Figura 4.9~). 

0 Escalón 5: S;, = 1.00-5.00 

Con el fin de analizar la capacidad de asimilaci6n del modelo, se alimentó un 

escalón de mayor  magnitud. Para este escalón, el reactor  ya no he capaz de asimilar el 

cambio en la concentración de alimentación  del sustrato, esto es porque el sustrato 

alcanza una concentración mhima que inhibe el crecimiento de la biomasa, 

provocando que  todos los microorganismos presentes en el reactor no puedan seguir  

realizando sus funciones metabólicas (Fig. 4.1 Oe). y se obtenga un estado estacionario 

diferente. 

La concentración de salida en el líquido  para el sustrato y oxígeno s o n  iguales a 

las de alimentación (Fig. 4.10a y b): para el sustrato, la concentración es la del escalón 

S;,=S',=5.00; mientras que para el oxígeno se alcanza la concentración de solubilidad 
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en  el  líquido. El resultado es el  de un reactor  en  el  que  no  existe  ninguna  reacción 

bioquímica  (Figuras 4.1 Oa, b, c, d, y e). 

Una  observación  importante es que  todas las capas  de  microorganismos  que 

conforman  la  película se inhiben, (siguen  el  mismo  comportamiento  dinámico), lo cual 

quiere decir que el modelo  representa  satisfactoriamente  el  escalón  efectuado  (Figuras 

4 .10~ y d). En la Figura 4.10e  se  observa,  que  todos los microorganismos  sufren 

inhibición a causa de la alta  concentración  de  sustrato  alimentado,  por lo que el nuevo 

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

ESCALON 5: S;, = 1.00-5.00 
I 

t 

F$yras 4.10 Concentración  en  el  liquido a) susirato, b) oxiseno. 

Dado el conjunto de variables  alimentados  al  modelo,  el  estado  estacionario que 

se alcanza  para este escalón, no  reproduce el reportado experhentaimente por 

Ch6vez-Rivera (1994). el cual permite que el  sistema  continue  la  degradaci6n de la 

corriente líquida  sin que la  biomasa se inhiba,  mientras que el modelo  propuesto 
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reproduce la inhibición  del  crecimiento  de  toda la biomasa  presente  en el reactor. La 

diferneicia  entre la magnitud  del  escalón  experimental y la del  modelo  matemático 

podría deberse a que  el  modelo  ussa  valores de parámetros fijos, mientras  que  en los 

experimentos  existen  variaciones  en  las  propiedades  de la biomasa  que afectan 

fuertemente  su  respuesta,  haciendola más resistentes a los  escalones  de  concentración 

más  altos. 

ESCALdN 5: S;, = 1.00-5.00 
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0.8 

L"" -" " x 1  
x-2 ..,... l 

0.3 

t 

O. 00 1 

0.00 5.m  10.00 

r 

15.0 

Figuras 4.20 Concentración  en  la hse s6lida c) microorganismar en los 
puntos (1-5), d) microorganismos  en los puntas (6-n, 
e)  Concentración  promedio del sustrato y biorndsa en la 
pe/lcula. 
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para comprobar la capacidad  de  predicción  del  modelo y la adaptabilidad  de  10s 

microorganisrnos a escalones  de  concentración  de  alimentación  de  sustrato  más  altas  se 

realizaron  tres  escalones, a partir  del  estado  estacionario  encontrado  para  el  escalón 1 

(S;,= 1 .OO-2.50, Flujo  de  alimentación= 4 . 2 ~ 1 0 - ~  m3s"). Los nuevos  escalones se 

aplicaron e n  el  tiempo t*= 13.75, en la alimentación  del  sustrato  en  la  corriente líquida: 

Escalón 6: S;, = 2.50-3.50 
Escalón 7: S;,= 2.50-4.00 

0 Escalón 8: S;,= 2.50-5.00 

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

reactor se presentan en las  Figuras 4.1 1 a, b, c. y d. 

ESCAL6N 6: S;,= 2.50-3.50 
ESCALON 7: S;,= 2.50-4.00 
ESCAL6N 8: S;, = 2.50-5.00 

O. 07 i I .  r'\ 

47 0.05 
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t 
0.00 5.00 10.00  15.00  20.00 25.00 30.00 
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W 6 n 6  " - n - W 6 n 7  - - * - -  W h 8  

Figu/as 4. I I a)  Concentracidn del sustrato en la f a s e  liquida, 
b) wncentraci6n  promedio del sustrato  en  la película. 
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LOS estados estacionarios  son dependientes de la  magnitud del escalón 

realizado, lo más importante es que 10s microorganismos ya est6n  "habituados" a 

soportar una  mayor concentración de sustrato, porque la concentración de alimentación 

a partir de la  cual se aplicaron los escalones es de S;,= 2.50. El sistema logra  asimilar 

fácilmente los escalones, aun  para  una concentración de S;,= 5.00, la respuesta es 

diferente comparada con el escalón 5, en el cual  el sistema ya no asimiló el cambio, 

esto es una consecuencia de la concentración de microorganismos presentes en el 

momento en que se efectuaron los escalones (Figura 4. loa). La concentración de 

microorganismos es mayor  comparada  con la concentración a partir de la cual se 

efectuó el escalón de S;, = 1 .OO-2.50. 

ESCALóN 6: S;, = 2.50-3.50 
ESCAL6N 7: S;,= 2.50-4.00 
ESCALóN 8: S;, = 2.50-5.00 
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F3urds 4.11 Cóncentracidn promedio en la f a s e  Sdlida a) microorganismar, 
b) oxígeno 
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EI sustrato  en la fase  sólida (Figura 4.1 1 b) alcanza  el  estado  estacionario  que 

tenia  inicialmente a expensas  de un aumento  en la concentración  de la biomass. En la 

Figura 4.1 1 c se  muestra la concentración  promedio  de  microorganismos  en la película, 

el  nuevo  estado  estacionario  depende  de la magnitud  de la concentración  de  sustrato 

alimentado, los microorganismos van a aumentar  su  concentración  en  forma 

proporcional al escalón y de  esta  forma  poder  asimilar  el  cambio  realizado,  permitiendo 

que la biomasa  continue la degradación  del  afluente. 

La Figura 4.1 Id  muestra las diferentes  respuestas  del  oxígeno  en la película 

(concentración  promedio);  el  comportamiento  dinámico  es  el  esperado,  el  mayor 

consumo  de  oxígeno  es  debido a que  los  microorganismos  necesitan m& oxígeno  para 

oxidar  el  sustrato  alimentado al reactor. 

Los estados  estacionarios  encontrados  por  el  modelo  matemático  son 

cualitativamente  similares a los resultados  experimentales  de  Chdvez-Rivera (1994), ver 

Figura 4.4. En todos los casos, el  sistema  de  microorganismos  puede  asimilar los 

escalones  alimentados. 

4.5 Cambio en  el Flujo de Alimentación 

4.5.1 Validación  del  Modelo  Matemático  para  Cambios en el Flujo de 

Alimentación 

Se  analizaron  distintos casos aumentando  el  flujo  de  alimentaci6n.  es decir, 

reduciendo  el  tiempo  de  residencia  del  afluente  en  el  reactor. El Gnico caso que se 

presentará es el que se realid a partir  de una concentración  de  alimentaci6n de sustrato 

de S;,=2.50 y un flujo  inicial  de F,=4.2~10-~ a 1.036~10- m S : los parbnetros 

utilizados se presentan en  el  apéndice B (Tablas B.l y 8.3). El resto de los casos 

simulados  no se presentan  porque  siguen un comportamiento  similar. 

7 3 - 1  

Para  validar  el  modelo  matembtico  ante  perturbaciones  tipo  escal611  en  el  flujo 

de  alimentaci6n se realizó  el  siguiente  escalón: 

F,=4.2x 1 O-' m3s-l  a 1.036~ 1 m3s" 
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Los  resultados  se  muestran  en  las  Figuras 4.12a y b, la  disminución  del  tiempo 

de  residencia no afecta  notablemente  el  comportamiento  dinámico  del  reactor. 

Las  concentraciones de sustrato,  oxígeno, y biomasa  no  cambian  aun  reduciendo 

el  tiempo  de  residencia  de 5 a 2 horas y teniendo  una  concentración  mayor  de 

alimentación de sustrato. Es decir, no  existen  cambios en el  estado  estacionario  que  se 

tenía  inicialmente para el  sustrato  en  el  líquido y la  biomasa en la  película. Por otra 

parte,  el  sustrato en la película  tiene  cambios  mínimos e n  su  concentración  pero  éstos 

no  afectan  fuertemente  el  comportamiento  dinámico del reactor, el cual mantiene 

aproximadamente  el  estado  estacionario  que  tenía  antes del escalón. 

F,=4.2xl O-' m3s" A 1.036~1 O-7 m3s" 

t L 
a) 

0 . ~ " " ' ; " " : " " : ' " ' : " " : " "  

a) 

t b) 
c- x 

F3uras 4.12 a) Concentración del sustrato en la fae liquida, 
6) concentraci6n promedio del sustrato y biorndsa en la  película. 

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

para efecto de estudio, aunque éstos no  coinciden  cualitativamente  con los de  Chávez- 
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Rivera (1 994). Los resultados experimentales muestran que el comportamiento 

dinámico del reactor es dependiente de los cambios en el tiempo de residencia, reducir 

el tiempo de residencia  implica que los microorganismos  tarden más en adaptarse a los 

cambios realizados  (Figura 4.1 3). 

12 t 
X 

3 1 
t 

0 4  I 
O 6 

X EXPERIMENTAL - MODELO 

figurd 4.13 vdlidacih del  modelo  mdtemdtico 

El comportamiento din6mico  del sistema no es afectado ante un cambio en el 

flujo de alimentación, la degradación del sustrato y la tasa de crecimiento de los 

microorganismos son constantes. Esta respuesta se obtiene para el conjunto de 

parámetros que se alimentó al modelo matemático para este caso en especial. El 

mecanismo dominante para  la cinética usada que describe a esta cierta clase de 

microorganismos, es el crecimiento, por lo que la resistencia a la transferencia de masa 

es despreciable no afectando al proceso. 

4.6 Efecto de la los Parámetros de Transferencia de Masa  Internos (De&) 

Con la finalidad de estudiar el efecto de los parámetros de transporte internos e n  el 

proceso de  degradación del afluente, se realizaron tres simulaciones con diferentes 

valores para la relación  difusividad-grosor de la película con el fin de  analizar  la 

importacia de los fenómenos de transporte en la película 
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0 0.8Def/0.5h 
Los datos de estas simulaciones se presentan  en l a s  Tablas 8.2 y 8.3 del 

apéndice B. En las  Figuras 4.14a. b, c. y d. se muestra el comportamiento dinámico que 

describe el modelo propuesto con las siguientes condiciones de alimentación: flujo del 

afluente fijo de 1.036~1 O-7 m3s" y concentración de sustrato de S;, = 1 .OO. 

0.5Def/h 
0.8De$h 
0.8Def/0.5h 

ó 

r 0.06 
m I 

O. 00 5.00 10.00 15.00 20.00 

t? 

-8- Def/l=O.S +6" W/l=OS + W/l= 1.6 

figuras 4. f 4 Cóncentraci6n en el lfquido a) oxígeno, 6) sustrato. 

En l a s  Figuras 4.14~1 y b se observa que el efecto de la relación entre la 

dihsividad y el grosor de la película no es un proceso relativamente importante en la 

dindmica de la f a s e  líquida que representa este modelo. La resistencia de transferencia 

de masa del sustrato y oxígeno de la f a s e  líquida a la hiIda no se ve notablemente 

afectada, pues los perfiles son  similares para l a s  relaciones que van de 0.5 a 1.60. 
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0.5Def/h 
0.8Def/h 
0.8Det/0.5h 
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figuras 4.14 Perfiles de wncentraci6n  en la plfcula c) oxfgeno, d)sustrato, 
e) microorganisrnos. 

AI disminuir la  relación  difusividad-espesor de la  película, el sustrato se acumula 

m& en la interfase líquido-sólido,  como  consecuencia de la  dificultad del sustrato  a 

difundirse al interior de la  película  microbiana. De tal  forma  que  la  concentraci6n de 

microorganismos de la capa 7 se incrementa  al  existir m b  sustrato en la interfase. 
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En las  Figuras 4.14~. d y e se muestran 10s perfiles para el oxígeno, el sustrato y 

10s microorganismos e n  el espesor de la película  para un tiempo adimensional t*=5, en 

las cuales se puede observar que para  una  relación difusividad-espesor de menor 

magnitud (0.5Def/h), el sustrato no se difunde con tanta  facilidad por la película, 

acumulándose en la interfase  líquido-sólido,  implicando que los perfiles de sustrato y 

de biomasa e n  el interior de la película  sean menores que para los dos casos que  se 

presentan. En los puntos  interiores de la película, los microorganismos crecen menos ya 

que el sustrato no es suficiente para que completen sus Funciones metabólicas. Sin 

embargo, en la interfase  sólido-líquido al acumularse más sustrato, el crecimiento de los 

microorganismos aumenta. 

El número de Biot  indica  cuando la resistencia  interna de transporte de masa se 

hace más importante que la externa. Un número de Biot  mayor (0.5De$h, Bis= 4.41, 

Bio2= 5.69) significa que la resistencia  a la transferencia de masa p o r  difusión aumenta, 

provocando que el sustrato  (nutriente  más  importante para el crecimiento de la 

biomasa) se difunda con menor facilidad, lo que implica que la capa  externa de 

microorganismos tenga un crecimiento menos limitado. Un número de Biot menor 

(0.8De,/0.5h, Bis= 1.37, BiO2= 1.77) significa que no existan problemas tan notables en 

la difusión del sustrato al  interior de la película  por lo que no hay un aumento notable 

en la concentración de microorganismos que se encuentran en la interfase  líquido- 

sólido. Los perfiles en los puntos  interiores de la película  para el sustrato, oxígeno, y 

biomasa son planos. 

Una película de mayor espesor (0.5Def/h) limita  la transferencia de masa p o r  

difusión, tal que el Fenómeno que  sucede más rapido en el proceso es la transferencia 

desde el líquido  hasta la película, permitiendo que el sustrato y el oxígeno se 

transporten m&  rápido de lo que se difunden  al  interior de la película microbiana. 

Sin embargo para  una relación (0.8Def/0.5h), la mayor parte de la película está 

activa, dado  que en los puntos  internos aun existe aurnento en la concentración de los 

microorganismos, esto es una consecuencia de la disminución notable de los problemas 

de difusión del sustrato y del oxígeno a los puntos  interiores de la película, tal como lo 
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Nuevamente, es interesante  señalar que el modelo predice que sólo un espesor 

de la película está activo, en tanto que los microorganismos de los puntos internos de 

la película se encuentran  realizando metabolismo endógeno sólo para  su 

mantenimiento. El modelo predice que sólo un 40% de la película está activa , es decir, 

el grosor varía de 40 a 60 pm. 

4.7 Efecto  del  Coeficiente  de  Transferencia de Masa Global del Líquido 

Para estudiar el efecto del coeficiente de transferencia de masa de la fase  líquida en el 

proceso de la degradación del afluente se realizaron tres simulaciones variando el 

coeficiente de transferencia en la fase  líquida (KL=0.00062ms"). 

KL,= 1.2KL 
KLZ= KL 

KL3= 0.80KL 

El coeficiente 2 (KLz=KL)  utilizado en el caso 1 se usara como base para  comparar 

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

mismo flujo (1.036~1 OV7 m3s")  y  concentración de sustrato alimentado (S;, = 1 .m). 

El coeficiente de transferencia entre el gas y el líquido es función de la velocidad 

del gas, si la velocidad del gas aumenta  provocará que exista una mayor  transferencia 

de oxígeno de la fase gaseosa a la  líquida. Un coeficiente global de transferencia del 

líquido de mayor  magnitud  Favorece  la  transferencia  del oxígeno desde el gas hacia el 

líquido, tal como lo muestran los perfiles de la  Figura 4.1 Sa.  Existen diferencias entre los 

perfiles para un coeficiente KL,= 1 .2KL y para uno de KU=0.80KL, de tal  forma que para 

KL1 existe una mayor  transferencia del oxígeno al líquido como lo muestra la Figura 

4.15b la concentración de oxígeno en el líquido  para ese coeficiente es mayor que para 

KU en que la transferencia de masa es menor. 

Es importante señalar que el coeficiente de transferencia global en la fase líquida 

sólo afecta directamente la transferencia del oxígeno de la F a s e  gas a la líquida.  Esto se 
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ve  claramente  en la concentración  del  sustrato  que  no  cambia su comportamiento 

dinámico, ya clue no está  relacionado  con este  coeficiente  (Figura 4.15~). 

t a) 
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fi&ura.s 4.15 Concentracidn a) oxfgeno  en  la hga.s, 
b) oxSgeno  en  el líquido, c) sustrato en el líquido. 

Los perfiles en la  película  (Figuras 4.15d, e, y 0, para un tiempo t*=l5 muestran 

que existe unicamente acumulación  de  oxígeno en la  película  cuando se utiliza un 
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figuras 4. I5 Concentracidn en la pelfcula d) oxígeno, e) sustrato, 
6 mkrmrganismos. 
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El coeficiente  de  transferencia  global al afectar  unicamente al oxígeno, no  tiene 

influencia  en las Funciones  metabólicas  de los microorganismos  que  consumen la misma 

cantidad de sustrato y oxígeno para su crecimiento y la degradación del afluente 

orgánico. El mecanismo  dominante para el  conjunto  de  parámetros  que  se  alimentó al 

modelo  matemático es el  crecimiento  de los microorganismos. 

4.8 Efecto  del  Coeficiente  de  Transferencia de Masa Líquido-Sólido 

Para  estudiar  el  efecto  del  coeficiente  de  transFerencia de masa de la  Fase  líquida a la 

sólida e n  el  proceso  de la degradación  del  afluente se realizaron  tres  simulaciones  con 

diferentes  valores  para  el  coeficiente  de  transferencia  local  líquido-sólido 

( kl,=4x 1 O-'ms" ). 

hSl= 1 . 1  kls 
4 s 2 =   4 s  

kls3= 0.804, 
El coeficiente 2 (kls2= utilizado  en  el  caso 1 se uso  como  base  para  comparar 

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

mismo  flujo (1 .036~10-~ m3s") y concentración  de  sustrato  alimentado (S;, = 1 .m). 

El aumento  en  el  coeficiente  de  transferencia l o c a l  líquido-sólido  implica  que  el 

sustrato y el oxígeno  se  transfieran  con  mayor  facilidad a la  película  (Figuras 4.16a y 

4.16b). La resistencia  externa  de  transporte de masa  disminuye  al  aumentar  el 

coeficiente local, pero  como se puede  observar  en  la  Figura 4.16c, d y e el  consumo de 

oxígeno y de sustrato  es  el  mismo. 

Los perfiles para los coeficiente Itsl y kls3 en  cuanto  al  consumo  de  sustrato y al 

crecimiento de microorganismos es el  mismo. El oxígeno  en  la  película  unicamente se 

acumula,  pero  no p o r  esto los microorganismos  cambian  su  tasa de consumo  de 

sustrato;  es decir, no existe un cambio  notable en el  proceso de degradación  del 

afluente;  se  logra  el  mismo  consumo  de  sustrato y de  oxígeno lo que implica que el 

crecimiento de microorgacismos  sea  similar. 
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De  las  simulaciones  realizadas  se  observa  que aun cuando  el  coeficiente local 

líquido-sólido  disminuya  en  una  diferencia  de 30%, no se  existe  cambio  alguno  en  el 

consumo de sustrato y aumento  en  la  concentración  de  biomasa.  Esta es una 

consecuencia de que  el  fenómeno  de  transferencia  externa de masa  no  domina  el 

proceso,  sino la cinética  de  crecimiento  de los microorgananismos. 

0.028475 
a) 

0.028456 r 
0.06 l a  

o.~!"":"":"":"":" I 
0.03 103 10.00 1 5.00 m.00 25.00 

t' 

F'uras 4.16 Concentmu¿% en el liquido a)  oxígeno, b) sustrato. 

El hecho de que el  comportamiento  dinámico de los microorganismos  sea el 

mismo  para l a s  simulaciones  presentadas se debe  a que el nutriente más importante en 

el metabolismo es el  sustrato  org5nico. El proceso  limitante  para el sustrato es la 

difusión  al  interior de la  película,  no  importando  el  coeficiente de transferencia  líquido- 

scilido  dentro de los rangos  presentados,  por lo que los perfiles de sustrato  en la 

película son los mismos. 
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figuras 4.16 Concentraci6n en la pelfcula c) oxígeno, d) sustrato, 
e) rnicrmrganisrnos. 

4.9 Conclusiones 

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

líquido se aplicaron  perturbaciones  en  la  concentración  del  sustrato y en su  flujo de 
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alimentación. Por medio  de las simukiones se  alcanzaron  diferentes  estado 

estacionarios  dependiendo  del  tipo y magnitud  del  escalón  alimentado. 

El modelo  matemático  predice  dos  estados  estacionarios  importantes,  en  el 

primero  el  sistema  es  capaz  de  asimilar  el  escalón  en la concentración  del  sustrato 

alimentado. En la película,  el  sustrato  alcanza  en  todos los casos  el  mismo  valor  del 

estado  estacionario  inicial. Para la biomasa,  el  valor  del  nuevo  estado  estacionario  es 

más alto,  esto  es una consecuencia  de la remoción  de  materia  orgánica  que  realizan los 

microorganismos, la máxima  remoción  de  sustrato  realizada p o r  una población dada de 

microorganismos  Ocurre  cuando  se  alcanza  su  máximo  crecimiento. De tal  forma  que 

existe un crecimiento  de  biomasa a expensas  de  una  concentración de sustrato 

orgánico  mayor  en la alimentación. 

En el  segundo  estado  estacionario,  el  cual  sucede  cuando  el  sustrato  alcanza una 

concentración  máxima  que los microorganismos ya no  pueden  tolerar, el sistema 

microbiano se inhibe  totalmente y ya no es  capaz  de  asimilar  el  escalón  alimentado. La 

consecuencia  de  que los microorganismos  se  encuentren  inhibidos p o r  el  sustrato,  es 

que  el  reactor  parecería  no  tener  catalizador  biológico,  lo que implica  que la 

concentración  de  sustrato y oxígeno  alimentados  sea.  igual a la entrada que a la salida, 

sin  que  exista  ninguna  reacción  bioquímica  en  el  reactor. 

La diferencia  esencial  entre los dos  flujos  de  alimentación es que para un flujo  de 

alimentación  menor  el  tiempo  de  asimilación  ante  una  perturbación es menor,  es decir, 

el  tiempo  de  residencia  del  líquido  es  mayor y el  sistema  tiene m& tiempo para 

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

En general,  el  modelo  describe  la  existencia  de una película de microorganismos 

constante, y activa, que  es la que  permite la degradación  del  sustrato  orgdnico.  Esta 

capa  de  microorganismos  está  representada  cualitativamente p o r  la  capa 6 de biomasa. 

aunque  cuantitativamente  no lo sea. Si el  grosor  de la película  disminuye, la 

concentración  de  microorganismos  aumenta  para  lograr que la  degradacidn  del  sustrato 

sea la  misma,  bajo l a s  mismas  condiciones  de  operación  del  reactor. 
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Los cambios en el flujo de alimentación no afectan notablemente la dinámica del 

reactor, ni aun reduciendo el tiempo de residencia de 4 a 2 horas, el reactor  reacciona 

adecuadamente, sin cambios en su comportamiento. Es decir, el mecanismo por  

transferencia de masa no es dominante. 

De los  parámetros  importantes que se analizaron, la relación difusividad-espesor 

de la película no afecta fuertemente el comportamiento dindmico de la fase  líquida del 

reactor. La disminución en esta relación  provoca que el transporte de sustrato y de 

oxígeno por  difusión en el interior de la película sea más lento, lo que implica que al 

acumularse sustrato en la interfase  líquido-sólido se obtenga una concentración de 

microorganismos mayor que para  una  difusividad de magnitud  mayor. 

En cuanto al aumento en la  relación  difusividad-grosor de l a  película, el 

transporte p o r  difusión aumenta, facilitando que el sustrato  y el oxígeno se difundan 

hacia el interior de la película, de tal  forma que la película al tener sustrato en los 

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

La variación en los coeficientes de transporte  global en el líquido  y el l o c a l  

líquido-sólido no afectan el comportamiento dinámico del reactor. Para todos los casos 

estudiados se logra la misma  degradación  del  sustrato con el mismo consumo de 

oxígeno, aumentando la concentración de la biomasa en forma  similar. 

Se concluye que el modelo matemático ante cambios bruscos en la 

concentración de alimentación del sustrato representa adecuadamente los datos 

experimentales de Chávez-Rivera ( 1  994) cualitativamente. 
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CAPíTULO 5 

CONCLUSIONES 

En este capítulo  se  presentan las conclusiones  en  general  del  modelo  planteado,  de los 

resultados  de l a s  simulaciones y de  su  validación  con los datos  experimentales  de 

Chávez-Rivera ( 1994). 

El modelo  matemático  propuesto  genera  estados  estacionarios 

cuantitativamente  diferentes para los dos  flujos  de  alimentación de referencia,  pero  con 

el  mismo  comportamiento  dinámico  en l a s  tres  fases  del  reactor. 

Los diversos  cambios  abruptos  en la concentración  del  sustrato  orgánico  se 

realizaron  para  probar la capacidad  del  modelo al describir  la  operación  del  reactor 

biológico  ante  tales  situaciones.  Dados los cambios  realizados,  el  modelo  matemático 

encuentra  dos  estados  estacionarios. Para el  primero,  el  modelo  reproduce una 

degradación  del  sustrato  del 99% permitiendo la operación  continua del reactor. Para 

estos  escalones  de  concentraci6n  de  sustrato  moderados,  el  modelo  reproduce 

adecuadamente los datos  experimentales  de  Chávez-Rivera (1994), sin  embargo,  el 

modelo  genera un estado  estacionario  diferente  (de  valor m& alto) al experimental; tal 

diferencia se debe a que los microorganismos  experimentan un cambio a la  tolerancia 

de  concentraciones  altas  de  sustrato,  cambiando a s í  sus  parámetros  cinéticos 

(bioquímicos),  pero  el  modelo  matemático  no  considera  esto. 

El segundo  estado  estacionario  que  predice  el  modelo  matemdtico es el que se 

genera  para  escalones  de  mayor  magnitud. En este caso el  sistema  no  asimila los 

cambios  realizados  debido a que la concentración  de  sustrato  que se alcanza  es  tal  que 

inhibe el  crecimiento y metabolismo  de los microorganismos. El modelo  propuesto 
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reproduce  cualitativamente los datos  experimentales  de  Chávez-Rivera (19941, aunque 

la concentración a la cual se  predice la inhibición de la biomasa es menor  que la 

experimental. 

El modelo  reproduce  el  hecho  de  que  si  el  reactor opera a flujos  de  alimentación 

bajos y se aumenta  gradualmente la concentración  de  alimentación  del  sustrato,  el 

reactor  puede  ser  capaz  de  tales  cambios,  sin  tener  que  llegar a tener inhibida a la 

biomasa.  Esto  es  consecuencia  del  aumento  de la actividad y capacidad  de la película 

ya sea p o r  el  aumento  de  su  concentración o de  su  capacidad  enzimática. 

El modelo  supone un espesor  de  película fijo, lo cual es una limitación,  sin 

embargo,  permite  conocer  el  comportamiento  dindmico  en la concentración  de los 

microorganismos,  de  oxígeno, y de  sustrato,  en  cada  capa  que  conforma a la película. 

El modelo  predice  que sólo un espesor  de la película  est&  activo,  mientras  que los 

puntos  internos  de la película se encuentran  realizando  metabolismo  endógeno sólo 

para  su  mantenimiento, los puntos  externos  siguen  degradando al sustrato y 

aumentando  su  concentración. El modelo  predice  que sólo el 40% de la  película  está 

activa, lo que  implica  que  el grosor activo para los casos presentados  varia de 40 a 

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

Como  el  modelo  no  considera  el  crecimiento  en  el  espesor  de la película,  en la 

interfase  líquido-sólido, la biomasa  (punto 7) aumenta  su  concentración  "infinitamente" 

y en un momento  dado  dificultaría  el  conocimiento  "real"  de  su  concentración.  Ante 

esta  limitación  del  modelo,  el  crecimiento  en  el  espesor  de la película  est6  representado 

por el  aumento en la  concentración  de  microorganismos  en la capa 7,  este aumento  en 

la concentración se debe a que  este  punto  no  tiene un volumen  real, y solo está 

representado como un punto  en la superficie  externa. 

En cuanto a los escalones  en  la  disminución  abrupta  del  flujo  de  alimentación 

(menor  tiempo de residencia),  estos no  producen  efectos  importantes  en  la  operación 

del  reactor. La concentración  del  sustrato  en la película  es la única  variable que tiene 

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

describe a este  sistema en  particular. 

Los problemas  por  resistencia  debidos a la difusión  del  sustrato y del  oxígeno 

disminuyen  cuando se tiene una constante  de  difusividad  mayor y un grosor  de  película 

menor;  el  efecto  más  notable  es  que para ambos casos la película  aumenta  su 

concentración  en la interfase  líquido-sólido  como  consecuencia  de la acumulación  de 

sustrato  en ese punto. 

El aumentar o disminuir los coeficientes  de  transporte  global  en  el  líquido y el 

local líquido-sólido  no  tiene un efecto  importante  en  el  comportamiento  de la película, 

porque  el  modelo  reproduce la misma  degradación  del  sustrato  obteniéndose  el  mismo 

aumento  en la concentración  de los microorganismos  en la película. El mecanismo  que 

domina al proceso  de  degradación  del  sustrato para la cinética  presentada  en  este 

trabajo y que  describe a una cierta  clase  de  microorganismos es el  crecimiento. Sin 

embargo, no es  así para todos los casos que  existen  para  degradación  de  afluentes,  ya 

que  puede  ser  que la resistencia a la transferencia  externa  de  masa y la difusión  limiten 

el  crecimiento  de los microorganismos. 

Para que  el  modelo  pudiera  aproximarse  más a la realidad  del proceso, sería 

ideal  la  contabilización  del  espesor  de la película a la vez  que se describe  el 

comportamiento  dinámico  del  sustrato,  oxígeno y biomasa  en las diferentes  capas  que 

forman la película. 

Por Qltimo,  sería  interesante  escalar  el  reactor  biológico por medio  del  modelo 

matemdtico,  por lo regular  el  escalamiento  de  procesos  biológicos es complicado 

porque las resistencias al transporte  de  masa  existentes  aumentan  su  magnitud 

complicando  la  operación  del  reactor. 
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APÉNDICE A 

MÉTODOS  NUMÉRICOS 

El modelo  propuesto  consta  de  cuatro  ecuaciones  diferenciales  ordinarias  resultantes  de 

los balances  de  masa  para  el  oxígeno  en  fase  gas y fase líquida, para la  biomasa  en la 

Fase  sólida y para  el  sustrato  en la fase  líquida: y de  dos  ecuaciones  diferenciales 

parciales  parabólicas  no-lineales  que  describen  el  comportamiento  del  oxígeno y el 

sustrato  en  la  película. 

Las  ecuaciones  parciales se discretizaron  por  colocación  ortogonal  en  elemento 

finito  (Finlayson, 1980). El método  numérico  permite  que  las  ecuaciones  parciales  sean 

aproximadas a ecuaciones  ordinarias  de tal forma  que sólo sean  función  del  tiempo.  Las 

ecuaciones  resultantes se integraron p o r  medio  de un método  implícito. 

A continuación se explican los métodos  utilizados y la forma  de  calculo  de las 

concentraciones  promedio  del  sustrato,  oxígeno y microorganismos  en la película por 

medio  de  Funciones  de  peso. 

A 1. COLOCACIóN ORTOCDNAL EN ELEMENTO  FINITO 

En este metodo  numérico  (Finlayson, 1980) se  combinan las ventajas  de  dos  métodos, 

de  colocación  ortogonal  el  pequeño  error  que se genera en la  solución, y de  diferencias 

finitas  la  localización de puntos  donde  es  necesario  conocer la solución. 
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Cuando la solución  tiene  considerables  gradientes,  es  más  ventajoso  usar 

funciones  de  prueba  (series  de  polinomios  ortogonales)  que  están  definidas sólo sobre 

una parte  de la región y al unir todas  las  Funciones  se  puede  obtener una aproximación 

sobre  todo  el  dominio.  Las  pequeñas  regiones  pueden  ser  utilizadas  cerca  de los 

gradientes  considerables y la solución  aproximada es mejorada. 

En colocación  ortogonal  en  elementos  finitos se divide  el  dominio  en  pequeños 

subdominios, los cuales  son  llamados  elementos  finitos.  Se  requiere que la función y su 

primera  derivada  sean  continuas  en las fronteras  entre los elementos,  cuando  se  usan 

polinomios  de tipo de  Legendre. 

Los  residuos  son  usados para poder  elegir  dónde  localizar los elementos, los 

cuales  pueden  estar  aglomerados  en  las  regiones  donde  la  solución tiene grandes 

gradientes. 

Dentro de cada  elemento se define una nueva variable: 

A. 1 

de tal  forma que en los puntos  de  colocación  interiores, se tiene P n ( U )  = 0.0. donde Pn 

es un polinomio de Legendre  definido  en O I u I 1. 

Dentro de cada  elemento se aplican los procedimientos  usuales de colocación 

ortogonal.  se  escriben  las  ecuaciones  diferenciales  en los puntos de colocación;  el 

residual es evaluado en los puntos  interiores de colocación. Si se  tiene NE elementos y 

NCOL  puntos  interiores de colocación  entonces  NExNCOL es el numero total  de 

condiciones  residuales. 

En la división  entre los elementos  se  requiere una  función de continuidad y la 

primera derivada,  esto se tendrá NE-1 condiciones  en las Fronteras de los elementos: 

'N,+Z - 1 
I - cl+l  

97 

A.3 



M~TODOS NUMÉNCOS 

A.4 

I=1, 2, .., NE-1 

AI aplicar  colocación  ortogonal  en  elemento  finito se observa que se  obtiene un 

sistema  no  lineal de ecuaciones  que  pueden  escribirse  como: 

" M C  = E ( C )  
" 

A.5 

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

colocación y en los puntos  finales, 

c((N+l)(l-l)+i)=cl 
I = 1,Z,  ..., NE 
i = 1 , 2 ,  ..., N + 1 
i = N + 2  para I = N E  

Esto  expresa la matriz ci como un vector f. 

T 

I 
I 

i 
C l  

c2 

'N, . 

A.6 

i 
I 
I A.7 

Para efectos  computacionales, la matriz ct es un arreglo  tridimensional S (j ,i ,l)  

donde i,j= 1 ,..., N+Z. y I= 1 , . . . ,NE. Los elementos de S y E están  dados por: 

1 = 1  j = 1  

S(l , i , l )  = A,,  i = 1 ,  .... N +Z (Condición  de  frontera) A.8 

F (  1) = F(C) 
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I = 1 +  N E - 1  ¡ = N + í !  
(Condición de la derivada) A.9  

S(N + 2,  i ,  I )  = 
i = N + 2  

l = 2 + N E  

F((N + 1)(1 - I) + I) = 0.0 

¡ = N E  

S ( N  + 2 , i . N E )  = 

F ( ( N + l ) N E + l )  =F(C)  

I = l + N E  

S( j , i , l )  = B, + A,A, 

i = 1  

i=l  

(Condición en la derivada)A. 1 O 
i=2, ..., N + 2  

j = N + 2  

i = 1, ..., N + 2 (Condición de frontera) A. 1 1 

j = 2, .... N + 1 

i = 1, ..., N + 2  (Residual)  A. 12 

F( (N+1) (1 -1 )+  j) = A;f(C((N+l)(l-l)+ j)) 

A.2 MÉTODOS DE CUADRATURA 

Si la función est6 dada explícitamente, los puntos  para  evaluar la función pueden 

escogerse de otra manera que nos lleve a una  mayor precisión de la aproximación. La 
cuadratura  Claussiana se preocupa en escoger los puntos de evaluación de una manera 

optima. Esta presenta un procedimiento para escoger los va.lorees x!, x2, ..., x, en el 

intervalo [a,b] y l a s  constantes c , ,  c2, ..., q , ,  que se espera minimicen el error obtenido 

al realizar la aproximación 
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A.13 

para una  función  arbitraria F. Para medir  esta  precisión,  se  supone  generalmente  que la 

mejor  elección  de  estos  valores  será  la  que  maximice  el  grado  de  precisión  de la 

formula. ¡<,  

Como los valores cl,  c2, ..., c, son arbitrarios y los de x , ,  x2 ,..., x, están 

restringidos solo en  el  sentido  de  que la Función,  cuya  integral  se  esta  aproximando, 

debe  estar  definida  en  estos  puntos, hay 2 n  parámetros  involucrados, n dados  por  las 

constantes c l ,  c2, ..., c,, y n dados  por x l ,  x2 ,..., x,. 

Si los coeficientes  de un polinomio  se  consideran  también  como  parámetros, la 

clase  de  polinomios  de  grado a lo más (Zn-1) contiene Zn parámetros y es la clase  más 

grande  de  polinomios  para la cual es  razonable  esperar  que  la  ecuación A.13 sea 

exacta. 

Se  dice  que  el  conjunto  de  Funciones (Fo, F1, .... F,} es  ortogonal  en [a, b] con 

respecto  a la función  de  peso w(x) L O, (w(x) z O), siempre y cuando 

fh 

A. 14 

es  cero  cuando j f k y positiva  cuando j = k. 

Si (F,, fl,..., fn} es un conjunto  ortogonal  de  polinomios  definidos  en [a, b] y fi es 

de  grado i para  cada i = O, 1 ,..., n ,  entonces para cualquier  polinomio Q de  grado a lo 

mas n,  existen  constantes  unicas +, al ,  ..., a, tales  que Q ( X )  = C" a , ~ , ( x ) .  
I =O 

Los  polinomios  de  Legendre s o n  ortogonales  en [O, 11 con  respecto a w(x) = 1 .  

No se necesita la  representación  explícita  de los polinomios  de  Legendre, solo el hecho 

de que el polinomio P,, para  cada n,  tiene n raíces  distintas x l ,  xz. ..., x,. Considerando la 

aproximación  de  una  funcI5n [a, b] por el polinomio  interpolante  de Lagraye en x l ,  

x2,. . . ,x,: 
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Como la formula  del  error  involucra a P"', la regla  de cuadratura es: 

donde 

A.3  MÉTODO IMPLíCITO DE INTECRAC[ÓN (ADAMS-MOULTON) 

A.16 

A.17 

Para  integrar las ecuaciones  resultantes se utilizó un método  de  integración  implícito. 

Una ecuación  diferencial  de  primer  orden  más  su  condición  inicial  puede  escribirse 

como: 

dY - = y '  = f ( t , y )  
dt 

t> to A. 18 

Y = Yo en t =  to A. 19 

Empezando  con  el valor conocido  de yo en to, el  procedimiento  numérico es 

calcular yl en t , ,  yz en t,, y así  sucesivamente  hasta  cubrir  el  espacio de t. 

Integrando  ambos  lados de la ecuación: 

y ,  - yo  = fnf(t.y)dt = f'y.dt A.20 
to t0 

Yn+l - Y ,  = t..' F(t,y)dt = rn*' y'dt A.2 1 

El lado  izquierdo se puede  evaluar  si y' o f(t,y) es aproximada por una 

interpolación  polinomial, la integral puede entonces  ser  explícitamente  evaluada, dado 
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que un polinomio  siempre puede ser integrado. La interpolación puede ser escrita en 

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

En los métodos implícitos se utilizan en más de un punto la información 

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

La ecuación de diferencia para encontrar la aproximación ti+l en el punto y¡+, 

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

para i=-1 ,  m, ..., N-1, donde los valores  iniciales wo=a, wl=a,, ..., w,~,=a,_, ,  están 

especificados. 

Cuando b,=O el método se denomina método explícito o abierto, cuando b,#O, el 

método se denomina  implícito o cerrado  ya que wi+[ aparece en ambos lados de la 

ecuación anterior y esta determinada de forma  implícita. 

Las ecuaciones 

w,=a, w1 =a,, w2=a2, A.23 

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

Técnica de Adams-Moulton de cuarto orden. 

Los valores iniciales de las ecuaciones anteriores se deben especificar generalmente 

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

Bajo tales condiciones se obtiene un esquema de iteración, donde se estima u n  

valor  para yn+ se sustituye en f(tn+l ,yn+, )para  calcular  y mejarar el valor de yn+l. 
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A.3.1 RUNCE-KUlTA 

Las  fórmulas  llamadas  Runge-Kutta  pertenecen a los procesos  de  integración  de un sólo 

paso, es decir, un nuevo  punto y"+, puede  ser  conocido  usando  la  información  de u n  

sólo punto y". Las  fórmulas  del  Runge-Kutta  de  cuarto  orden  son: 

k, = hf(t,,Y,) 
k, = m ,  +%.Y, + 
k3 = hf ( tn  +!&Y, + 
k, = hf(t, + h,y, + k 3 )  
n = 0,1 ,... ; 0 ( h 5 )  

Y,,, Y, + - ( k ,  + 2 k 2  + Zk, + k4)  
1 
6 

A.4 APLICACIóN DE LOS MÉTODOS 

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

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

C.I. @ t' =o: $(O) =sio 

as* 
3% 

C.F2. en 6 = 1  Q (>O: L= Bis (Sib - S; ) 

A.24 

(3.21) 

(3.2 1 a) 

(3.2 1 b) 

(3 .21~)  

(3.2 1 d) 

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

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

NE=2, NCOL=2,  N=NE+NCOL=4, por lo que jF2,3 
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Condición  de  frontera: 

1 -[ A,,Si + A,,Si + A,3S: + A,,Sk] = O 
*x, 

Residual: 

"" dS: - 1 1  [ B,,Si + B,,Sk + B,,S:] - R S  (S i ,  w:,  X ;  ) 

"" [B,,S]  +B3,Si  +B,,S:]-RS(S:,W:,X;) 

dt 0; Ax: 
ds;  - 1 1 
dt ($; Ax: 

Condición  de  la  derivada y de  frontera: 

1 1 
-[A,,S: + A,,Si + A,,$ + AuSi] = - [ A , $  + A,,S: + A13S: + AI4SZq] 
*XI 4 

Residual: 

Condición  de  frontera: 

1 
--[A,,St + A,,S: + A,,S: + A,S:] = Bis (S; - S; 

A x 2  

De igual  forma las ecuaciones  del  oxígeno  en la fase  sólida se  discretiun y 

después  junto  con los balances  de  oxígeno y sustrato  en  la  Fase  líquida y el  balance  de 

masa  para los microorganismos se integran  con  el  método  implícito. 

Se utilizaron los polinomios de Legendre  para discretizar las ecuaciones p o r  

medio de colocación, l a s  raíces  son  para  dos  puntos de coloación interiores: 
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X * , =  0.00, 0.21 132, i 3 =  0.78867, x'~= 1.00 

A partir  de  la  ecuación A.27 se  calcularon  las  funciones  de peso: 

Entonces  la  concentración  promedio  para  el  sustrato se calcula  de la siguiente  forma: 

donde  Ax, y Axz es el tamaño  de los elementos. La colocación  de los puntos  para el 

método  de  colocación  en  elemento  finito  se  calculan de la siguiente forma: 
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APÉNDICE B 

DATOS  EXPERIMENTALES 

En  este  apéndice  se  presentan los parámetros  utilizados en las  simulaciones 

realizadas en  el capitulo 4 y se describe de forma muy  general  el  reactor  experimental 

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

simulaciones  presentadas. 

B. 1 Parámetros 

TABLA 81. Parámetros usados en  común  en  todas  las  simulaciones 

PARAMETRO REFERENClA VALOR 

* U  

4h 2 8 1  .O m-'wo I* 

DozHzo Livingston ( 1989), 2.1~10~ m2s" 

Wagner y Hempel, ( 1988) 

k H 2 O  Livingston ( 1989), 2 . 7 2 ~  1 O9 m2s" 

Wagner y Hempel, ( 1988) 

F, 

Perry ( 1973) 4.8 1 x 109PPafracc.molar' H 

1 4 . 7 ~  1 O* m3@s" *t 



DATOS EXPERIMENTALES 

(Continuación ... TABLA B1) 

1% 

0.00062 mvquidoS KL 

4.65 x 1 2 
- 1  

KO2 

I KS I 0.00 1 7 3  kgSm-3reactoc 

"Hz0 

- 

18.0 kgmol" 

I 0'21 I 7 . 5 5 ~  1 O-3 kgm-3tíquido 

1 O7aE I 0.259 k ~ m - ~ , ,  

I O2E I 7 . 5 5 ~  1 O-3 kgm-3ti,uido I 

R 8.3 145 Jrnol" K-' 

O. 120 kgrn-3,iquido 

303 K 

0.001 178  m3 

Es 0.03 m wm reactor 
3 -3 

E, 
3 -3 0.34 m amom 

I PHZO 

~ 

1 000.0 kgm-3 

* *  

* *  

Livingston ( 1989) 

Wagner y Hempel, ( 1988) 

*. 

Perry ( 1 9 7 3  ) 

Perry ( 1973)  

Perry ( 1973) 

P e r j  ( 1973) 

* *  

* *  

t *  

Wagner y Hem p e l ,  ( 1988) 

t n  

Chávez-Rivera ( 1994), 

Shah et al., ( 1982) 

* *  

Chávez-Rivera ( 1994), 

Shah e t  al., ( 1982) 

Perry (1973 ) 

Wagner y Hempel, ( 1988), 

Chávez-Rivera ( 1994) 
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PAaMETROS ADIMENSIONALES 

Parámetro Ecuación Valor 

51 3.17b 2600.0 
m 

1 KL* I 139.5 I 3.17c 

I Ek3 
I 21.0 I 3.17d 
I I 

K'LS I 70.25 I 3 . 1 8 ~  

0.539 3.18d 

o. 1 8 8  3.20g 

0.0 1 925 

3.22e O. 2906 

3.22d 0.0 1 73 

3 . 2 2 ~  0.00 1003 

3.21g 

0.02909 3.7 

TABLA B2. Pardmetros del caso 1 (variación en el flujo de alimentación) 

PARAMETRO VALOR 

Fl 

1 5 0 ~ 1 0 ~  m h 

1.036~1 m3yi,luld0s 
- I  

Bio2 

2.757 Bis 

3.558 

I I 
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(Continuación ... TABLA B2) 
." 

(PC j2 

O S  

0.002 143 

ec. 3.2 1 f 0.00 1 65 

ec. 3.20f 
. -  

PSEUDO-ESTADO ESTACIONAN0 

0.999305 

0.025068 

I S*, I 0.035883 I 

S' 0.00534 1 t 
I I X' I 2.4355 

TABLA B3. Parámetros del caso 2 (variación en el flujo de  alimentación) 

PARAMETRO REFERENCIA VALOR 

Fi - 8 3  4.2~10 m TcluMos -I 
t. 

h 

Livingston ( 1989), 2 . 1 7 ~  1 o9 m S "  DCtS 

Livingston ( 1989), 1 . a x  1 o9 m2s" Dd.02 

Skowlund ( 1 9 9 0 )  1 5 0 ~ 1 0 ~  m 

Characklis ( 1983) 

Wagner y Hempel, ( 1988) 

Wagner y Hempel, ( 1988) 

Bio2 ec.  3.20e 3.558 

Bis ec. 3.2 1 e 2.757 

$02 

ec. 3.21F 0.00 165 $S 

ec. 3.ZOf 0.002 143 

1 0 9  
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(Continuación ... TABLA B3) 

PSEUDO-ESTADO ESTACIONARIO 

0.999706 

0.028829 

0.027286 

0.0 1953 1 

0.006297 

X' 1 .O094 1 

TABLA 8 4 .  Variación en la relación dihsividad-espesor de  la película 

PARÁMETRO REFERENCIA  VALOR 

FI 

Skowlund ( 1990) 150x1 Od m h 

1 .036x 1 O-7 m31iquido~ -1 t t  

Characklis ( 1983) 

0.5Deo&. 1.05~ 1 O-9 m's" 

0.5Dcf,s/~ 1.36~ 1 O-9 m's-' 

I IO 

.. . " _. 



DATOS  EXPENMENTALES 

(Continuación ... TABLA B4) 

**  Chávez-Rivera ( 1  994) 

B.2 Dimensiones y Caracterfsticas  del  Reactor  Experimental 

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

existencia de una  buena  transferencia de masa entre el seno del líquido y la película. 

El empaque del  reactor Fue diseñado de tal  forma que el flujo del líquido  pudiera 

fluir lo mejor posible sin ser obstruido p o r  el empaque, permitiendo la remoción de la 

biomasa desprendida. La función del empaque es proveer una extensa superficie para 

soportar la película  biológica  usada para el tratamiento de aguas residuales. Y al mismo 

tiempo proveer el flujo libre del  sustrato y aire  permitiendo la realización del proceso 

aeróbico y asegurar el máximo contacto entre la película  activa y el liquido  residual. 

El empaque es de granulos de Celita@ , la  cual está hecha a  partir de trozos de 

r o c a  sedimentaria compuesta de restos de algas unicelulares  llamadas diatomas y de 

consistencia cercana a la sílice. El u s o  principal de la Celita@ es como filtro debido a su 

alta porosidad y a su estructura no compresible, en este caso se uso como un perfecto 

soporte para  la  película  microbiana. 

1 1 1  . 
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El empaque utilizado consistió en 8 secciones finas de Celita*, de forma  similar a 

una estrella de punta  redondeada y de aproximadamente 0.030 m de longitud. Cada 

unidad sirvió como bloque de construcción para  formar columnas, las cuales 

permitieron que el reactor  tuviera un área específica y canales rectos para el flujo del 

líquido.  Cada  columna se construyó  uniendo  varias  unidades entre sí, uniendo 17 

unidades con pegamento. El empaque Fue hecho con una alta área especifica y canales 

de tal forma que permitiese la circulación libre del líquido.  Cuatro de estos bloques se 

introdujeron en un tubo Perspex' de un tubo de diámetro  interno de O.05m. 

La aireación del reactor se logró colocando un diFusor de vidrio poroso de forma 

cónica en la parte inferior del reactor.  Este artefacto producía  una intensa y homogénea 

mezcla debido a que se formaban burbujas de aire muy pequeñas, lo cual es ventajoso 

para  la buena  transferencia de oxígeno. También existía un tubo de succión que 

permitía mantener constante el nivel del líquido en el reactor. Un sistema de control de 

pH fue instalado  para  mantenerlo dentro de limites fijos. 

Los microorganismos utilizados Fueron provistos p o r  una compañía industrial 

InterBio Ltd (UK), y  vendida con el nombre de HAB, bacteria de halógenos aromáticos. 

La  HAB está compuesta de cinco Pseudomonas sp., una Klebsiella sp.. cuatro 

Rhodococci sp., y dos hongos, todos establecidos en una base cereal. El pH que 

soportan los microorganismos va de 6.8 a 7.2. 

En resumen, el reactor consiste en una columna  cilíndrica hecha de Perspex@. 

0.05 m de diámetro interno y de 0.65 m de largo,  realizada de  cuatro columnas, cada 

una de 17 unidades de Celite'. El total  del área expuesta  del  empaque fue de 

0.282 m', y su área especifica de 281 m-' y su  fracción de vacío de 0.62. 

Para todos los experimentos el volumen del líquido Fue de 700 a 7 5 0 ~ 1 0 - ~  m-3 y 

el flujo del aire de 15.5~10 m S , equivalente a una velocidad superficial de 

7 . 9 ~  I O - ~ ~ S - ' .  

-6 3 - 1  
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B.3 Características  Generales  del  Compuesto  Xenobiótico 

Los datos de la cinéticos  que se utilizaron  para  realizar las simulaciones  fueron  de 

la  3,4-dicloroanilina. La 3,4-dicloroanilina, C,H3.NH2*CI2, tiene un peso  molecular  de 

162.02kgkmol".  Tiene un punto  de  fusión  de 70  a 72.5"C, un punto de ebullición  de 

272 "C y una  presión de vapor de  lmmHg a 80.5 "C. Es soluble  en  alcohol  etílico y éter 

y ligeramente  soluble  en  agua y benceno. La 3,4-dicloroanilina es una  amina  aromática 

halogenada que es usada  como  intermediaria  en la producción  de  herbicidas y en 

menor  escala  en la producción  de  pigmentos azo y en la síntesis  de  compuestos 

Farmaceúticos. 

La 3,4-dicloroanilina  es un compuesto  xenobiótico,  tóxico y que es  resistente a 

la biodegradación. Su degradación es difícil por su estructura  aromática y p o r  los 

átomos de cloro  que  contiene. 

El origen  principal de la contaminación del agua  con el 3,4-dicloroanilina es en 

su  manufactura. En la práctica  cada  tonelada  de  3,4-dicloroanilina producida genera 

aproximadamente O h 3  de  agua  del  proceso  químico y 0.4m3 de agua  para  su 

limpieza,  lavado y servicios. Si se supone que la principal fuente de contaminación es 

el  agua de los procesos  químicos, es posible  esperar un efluente  con  una  concentración 

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