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DISEÑO Y EVALUACIÓN DE UN PROCESO DE TRATAMIENTO DE AGUAS SERVIDAS 

EN BASE A CELDAS DE COMBUSTIBLE MICROBIOLÓGICAS 

En este trabajo se presenta un modelo matemático que permite diseñar y evaluar técnico-

económicamente una planta de tratamiento de aguas servidas cuya etapa de tratamiento 

secundario se basa en la tecnología de celdas de combustible microbiológicas. 

Para establecer el diseño de este proceso, se toma un caso base de 700 L s-1 y se considera 

el DS90 para fijar la calidad del efluente de salida. 

Las celdas de combustible microbiológicas se modelan en base a la cinética electroquímica 

y los fenómenos de transporte asociados al sistema en particular, mientras que las demás 

operaciones unitarias del proceso se basan en modelos reportados en bibliografía. 

Con respecto al tratamiento convencional de lodos activados, el proceso propuesto 

disminuye la producción de lodos en un 10%, el requerimiento de electricidad en un 70%, y 

las dimensiones de los equipos después de la etapa asociada a las celdas en hasta un 

50%, aproximadamente. Sin perjuicio de lo anterior, la disminución del requerimiento 

energético se asocia en un 90% a la generación y valorización de biogás en el proceso. 

De la evaluación económica del proyecto con celdas de combustible microbiológicas, se 

puede rescatar que el CAPEX corresponde a 1.300 MMUSD y el OPEX (sin la depreciación 

de los activos fijos) corresponde a 40 MMUSD. Con respecto al tratamiento convencional, 

el ΔVAN entre ambos proyectos es de – 1.000 MMUSD, con lo cual se concluye que no es 

rentable usar este tipo de tecnologías en el proceso de tratamiento de aguas servidas. 

Por último, y en base al estudio técnico-económico de la tecnología estudiada, se descarta 

el atractivo de esta en la industria sanitaria bajo las condiciones presentadas en este 

informe. Sin embargo, para encausar de mejor maneras las investigaciones futuras, se 

propone profundizar el análisis de la eficiencia energética de este tipo de celdas con foco 

en los aspectos cinéticos que la componen. Además, se sugiere investigar la aplicación de 

estas tecnologías en otros nichos como el de los sensores biológicos para la determinación 

instantánea y en línea de DBO.  
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1 Introducción 

1.1 Proceso de tratamiento de aguas servidas y sus desafios 

energéticos 

En términos generales, el tratamiento de aguas servidas es fundamental para la protección 

de la salud y el medioambiente, pero según la Organización de las Naciones Unidas (ONU) 

solo el 20% de estos residuos producidos en el mundo son sometidos a un proceso de 

tratamiento antes de su disposición [1].  

En Chile el panorama es más alentador, pues al 2017 existían 297 sistemas operativos de 

tratamiento de aguas servidas, lo que se traduce en una cobertura del 99,97% del total de 

la población [2]. Sin perjuicio de lo anterior, el sistema sanitario está sujeto a nuevos 

desafíos que guardan relación con el cambio climático y la resiliencia de las plantas de 

tratamiento en el tiempo. Dentro de estos ejes de desarrollo, es relevante destacar la 

necesidad de invertir en tecnología e innovación en los procesos actuales, a fin de avanzar 

en aspectos de sustentabilidad y economía circular [3]. 

Según la Superintendencia de Servicios Sanitarios (SISS), en el país el 60% de los sistemas 

de tratamiento de aguas servidas utilizan el proceso convencional en base a la tecnología 

de lodos activados, mientras que el resto corresponde a lagunas aireadas, descargar en 

emisarios submarinos, entre otros [2]. Dado lo anterior, el foco de este estudio fue la 

tecnología predominante en el país. En la Figura 1 se puede ver el diagrama de bloques 

simplificado del proceso de lodos activados. 

 

Figura 1. Diagrama de bloques simplificado del proceso de tratamiento de aguas servidas convencional en 
base a la tecnología de lodos activados y desinfección con gas cloro (adaptado de ref. [4]). 
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Una planta de tratamiento de aguas servidas (PTAS) usualmente se compone de dos 

líneas: la asociada al afluente a tratar (línea de aguas) y la asociada al manejo de los lodos 

primarios y secundarios (línea de lodos). La línea de aguas se puede separar en tres partes: 

pretratamiento, tratamiento primario y tratamiento secundario. 

En el pretratamiento se retienen aceites, grasas y sólidos insolubles de granulometría 

mayor a 0,15 mm [5]. Esta parte del proceso está constituida por las operaciones de 

tamizado y desarenado y desengrasado. 

El principal objetivo del tratamiento primario es separar el material suspendido en una 

operación de sedimentación. A la corriente concentrada en sólidos que se obtiene en esta 

etapa se le conoce como “lodo primario” y requiere ser tratada en la línea de lodos. 

Por último, en el tratamiento secundario se busca disminuir la concentración de los 

principales contaminantes. En esta etapa se puede utilizar la tecnología de lodos activados, 

la que se compone de un reactor aireado donde proliferan microorganismos capaces de 

reducir la carga orgánica y un equipo de decantación que separa el efluente clarificado y el 

“lodo secundario”, constituido principalmente por biomasa y otros componentes no 

biodegradables sedimentables que deben ser tratados en la línea de lodos [4]. El 

tratamiento secundario suele finalizar con una etapa de desinfección.  

En Chile, el 98,7% del agua tratada se descarga en aguas marítimas o continentales 

superficiales [2], por lo que están sujetas al Decreto Supremo 90 (DS90). Dicha regulación 

establece una concentración máxima de coliformes fecales [6], y por tanto, el diseño de 

PTAS en Chile suele contemplar una operación unitaria que controla este parámetro antes 

de disponer el efluente. 

En lo que respecta a la línea de lodos, esta puede representar hasta el 50% de los costos 

operacionales de una PTAS [4][7], por lo que es importante diseñar un proceso que optimice 

su aprovechamiento energético y gestión. Las etapas del tratamiento de lodos se pueden 

ver en la Figura 1, donde el espesado y deshidratado corresponden a operaciones de 

separación sólido-líquido destinadas a concentrar los sólidos, mientras que la de 

estabilización busca reducir los patógenos, olores y el potencial de putrefacción del residuo 

de salida del proceso [5]. Las principales opciones de estabilización de los lodos generados 

en una PTAS son las operaciones de digestión aeróbica, digestión anaeróbica y 

acondicionamiento alcalino [5].  



3 

 

Asimismo, es necesario mencionar que la disposición de lodos debe estar sujeta a la 

normativa vigente, y en lo que respecta a Chile el Decreto Supremo 4 (DS4) corresponde a 

la base legal que estipula la clasificación, uso y disposición final de este tipo de residuos 

[8]. 

Se estima que el requerimiento energético para tratar aguas servidas mediante un proceso 

como el presentado en la Figura 1 varía entre un 0,5 y 2 kWh (m3 tratado)-1 [7]. Esto se 

traduce en un impacto ambiental de entre 0,45 y 1,8 kg CO2,eq. (m3 tratado)-1 [7][9]. De esta 

demanda de energía, hasta el 75% puede deberse al costo operacional asociado a la 

aeración en la tecnología de lodos activados [4][10].  

Se estima además, que la energía química contenida en la materia orgánica presente en 

las aguas servidas corresponde a 1,79 kWh m-3 [11]†, por lo que es atractivo diseñar un 

proceso de tratamiento que permita aprovechar esta energía para autoabastecerse y 

optimizar el consumo energético asociado. 

Una forma de valorizar los residuos de una planta de tratamiento de aguas servidas, 

consiste en usar la tecnología de digestión anaeróbica en la etapa de estabilización y así 

obtener biogás como subproducto, el cual se puede combustionar y con ello disminuir los 

requerimientos energéticos del proceso. Sin embargo, con este método se estima que solo 

se puede suplir hasta un 50% del total de energía demandada por el proceso [7][9].  

Ante esto, sigue siendo necesario desarrollar nuevas alternativas que permitan innovar en 

el proceso de tratamiento de aguas servidas, a fin de aprovechar de mejor manera la 

energía contenida en estos residuos, aumentar la eficiencia energética global del proceso, 

y potenciar la economía circular dentro de la industria sanitaria. 

1.2 Celdas de combustible microbiológicas  

Una celda de combustible microbiológica (CCM) es un dispositivo electroquímico capaz de 

degradar la materia orgánica y en paralelo transformar esa energía química directamente 

en electricidad [9][12][13][14].  

Las celdas de combustible microbiológicas pueden ser alimentadas con distintos sustratos 

con contenido orgánico biodegradable [15]. Este fenómeno se debe a que el transporte de 

electrones está mediado por una amplia gama de bacterias clasificadas como electrogénas 

 
† Calculado como la energía teórica liberada al oxidar completamente la materia orgánica presente 
en las aguas servidas cuya concentración es de 320 mgDBO L-1 [114]. 
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[16][17], dentro de las cuales se encuentran las especies Geobacter sulfurreducens, 

Shewanella putrefaciens IR-1, S. oneidensis MR-1, Escherichia coli, entre otras [16]. En 

efecto, se ha encontrado que las aguas servidas contienen un inóculo electroactivo de 

bacterias con las propiedades deseadas para poder operar una CCM [18][19][20], y por ello, 

se hace factible la utilización de estos residuos como combustible para estas tecnologías. 

En base a lo anterior, es que el proceso de tratamiento de aguas servidas se presenta como 

un nicho para la utilización de celdas de combustible microbiológicas, donde en la etapa 

asociada al tratamiento biológico se ha propuesto incorporar este tipo de tecnologías [11]. 

Con esto, la principal ventaja que se obtiene de este diseño es la reducción en el consumo 

energético neto en una planta de tratamiento de aguas servidas convencional. 

En la literatura se ha propuesto un esquema para el sistema de tratamiento de aguas 

servidas en base a CCMs, donde estas reemplazan la reacción aeróbica, y además, se 

considera una etapa de digestión anaeróbica para el manejo de lodos (ver Figura 2). En 

dicho esquema, el balance energético teórico muestra que es posible aprovechar el 17% 

de la energía química contenida en el afluente mediante el uso de CCMs, y por otra parte, 

hasta el 37% de dicha energía en forma de combustible (biogás). Este diseño muestra la 

importancia de adicionar una etapa de digestión anaeróbica para aumentar la recuperación 

energética del proceso. 

 

Figura 2. Balance energético teórico de un proceso de tratamiento de aguas servidas que utiliza celdas de 
combustible microbiológicas y digestión anaeróbica [11]. 



5 

 

Además de la ventaja energética señalada en el párrafo anterior, es posible obtener otros 

beneficios en el diseño global de una PTAS al reemplazar la etapa de reacción aeróbica 

por celdas de combustible microbiológicas, a saber: 

i. La producción de lodos puede disminuir hasta un 30% en relación al proceso 

convencional de lodos activados, y con ello, alcanzar una disminución en los costos 

operacionales de hasta un 10% [9]. Esto, fundamentado en que las CCMs operan 

bajo condiciones anaeróbicas, por lo cual, el rendimiento en la generación de 

biomasa por unidad de materia orgánica consumida es de aproximadamente un 

10% en relación a un sistema aeróbico, como es el caso de la tecnología de lodos 

activados [5]. 

ii. Con base en el hecho anterior, es posible requerir equipos de menores dimensiones 

en la línea de lodos en comparación con el diseño convencional, disminuyendo así 

los costos de inversión asociados a estas operaciones unitarias.  

Por último, cabe mencionar que la evaluación económica más acabada de un proceso 

industrial en base a CCMs publicada a la fecha de redacción de este informe, corresponde 

al trabajo de Trapero et al. en el 2016 quienes estudiaron un proceso de tratamiento de 

aguas residuales de una planta de producción de jugos, comparando la tecnología de lodos 

activados convencionales y la de celdas de combustible microbiológicas [21]. En este 

trabajo, para un caudal de diseño de 0,62 L s-1 y una concentración de materia orgánica a 

la entrada de 15.000 mgDBO L-1, se obtuvo un sistema de 10 CCM con área unitaria de 

membrana de 0,7 x 0,7 cm2. Luego, los autores calcularon la diferencia entre el VAN del 

proceso de tratamiento en base a celdas y el de uno convencional con lodos activados 

(ΔVAN) para una tasa de descuento del 3% y un horizonte de evaluación de 15 años. Bajo 

estas condiciones, obtuvieron un ΔVAN positivo de 5.000 EUR, lo que implica que los costos 

asociados a la tecnología de lodos activados son mayores que los del sistema de CCMs, y 

por tanto, concluyeron que era una mejor opción, en términos económicos, elegir dicha 

tecnología frente al proceso convencional [21].  

Estos resultados, sirven de motivación para estudiar el impacto económico de las celdas de 

combustible microbiológicas en un proceso de tratamiento de aguas servidas, y esclarecer 

si estas tecnologías presentan un atractivo económico para el mercado actual. 

Es importante tener en cuenta, que el modelo usado para el escalamiento de las CCMs en 

el trabajo de Trapero et al. no integra los principales fenómenos de transporte ni cinéticas 

de reacción asociados al sistema en particular (ver discusión en Anexo 10.1), por lo cual, 
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existe un nicho de desarrollo para la formulación de un modelo adecuado para el 

escalamiento de estas tecnologías, que aspire a predecir con mayor exactitud la respuesta 

del sistema frente a distintas condiciones y variables de operación (por ej.: geometría de 

las celdas, caudal afluente, carga orgánica, entre otros). 

1.3 Objetivo general 

Estudiar la prefactibilidad técnica y económica de un proceso de tratamiento de aguas 

servidas, cuyo tratamiento secundario se basa en la tecnología de celdas de combustible 

microbiológicas y lodos activados.  
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2 Revisión bibliográfica 

A continuación se describe con mayor detalle el proceso de tratamiento de aguas servidas 

convencional, la tecnología de celdas de combustible microbiológicas, y los estudios más 

relevantes sobre esta última temática en el área del tratamiento de aguas servidas. 

2.1 Operaciones unitarias del proceso convencional de 

tratamiento de aguas servidas 

Para poder diseñar una PTAS es relevante conocer la calidad del agua del afluente a tratar. 

Al respecto, Metcalf y Eddy entregan una idea de las características del agua servida de 

acuerdo al flujo que es generado de este residuo por unidad de habitantes, clasificándolas 

en una escala de intensidad: 

i. De baja fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 570 L (hab d)-1. 

ii. De mediana fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 380 L (hab d)-1. 

iii. De alta fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 190 L (hab d)-1. 

En la Tabla 1 se pueden ver los valores promedio para algunos parámetros de calidad del 

agua en los tres casos descritos anteriormente. 

Tabla 1. Composición típica del agua servida sin tratar [5]. 

Parámetro Unidad Baja 
fuerza 

Mediana 
fuerza 

Alta 
fuerza 

Sólidos suspendidos 

totales (SST) 
mg L-1 130 195 389 

Demanda bioquímica 
de oxígeno (DBO5)‡ 

mg L-1 133 200 400 

Nitrógeno de Kjeldahl 
total (NKT)§ 

mg L-1 23,0 35,0 69,0 

Fósforo total (P) mg L-1 3,7 5,6 11,0 

Aceites y grasas (A&G) mg L-1 51,0 76,0 153 

Coliformes fecales 
(coli)** 

NMP (100 ml)-1 103 - 105 104 - 106 105 - 109 

 
‡ Demanda bioquímica de oxígeno a los 5 días (DBO5): cantidad de oxígeno consumido al degradar 
biológicamente la materia orgánica de una muestra, en un período de análisis de 5 días. 
§ Nitrógeno de Kjeldahl total (NKT): medida del contenido de nitrógeno orgánico más nitrógeno amoniacal de 
una muestra. 
** Número más probable (NMP): estimación estadística de la cantidad de elementos discretos en una muestra. 
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2.1.1 Operaciones unitarias de la línea de aguas 

A continuación, se describen a grandes rasgos los equipos recomendados en cada etapa 

de la línea de aguas mostrada en la Figura 1, con el fin de alcanzar los parámetros de 

calidad de agua requeridos para el efluente. 

2.1.1.1 Tamizado 

Este proceso se puede realizar mediante un tamizador continuo que consiste en una cinta 

con rastrillas destinadas a transportar los sólidos retenidos en la rejilla (llamadas 

screenings) hasta una zona de acopio (ver Figura 3). La granulometría de las partículas 

capturadas en esta etapa dependerá del equipo usado. El diseño convencional considera 

rejillas gruesas, que pueden retener partículas de hasta 12,5 mm de diámetro.  

 

Figura 3. Esquema de un equipo de tamizado continuo con cinta transportadora y una zona de acopio de 
sólidos (corte transversal) [5]. 

2.1.1.2 Desarenado-desengrasado 

El proceso de desarenado se lleva a cabo mediante la decantación de sólidos de diámetro 

mayor a 0,15 mm [5]. Esta etapa se puede realizar en un estanque como el de la Figura 4, 

donde se insufla aire para generar un perfil de flujo helicoidal el que promueve el proceso 

de sedimentación [5]. El estanque se diseña con un ángulo de inclinación de 45°, de forma 

tal que los sólidos de mayor densidad (arenas) se acumulen en la zona inferior del equipo 

[22], mientras que por la zona intermedia se colecte el efluente con la carga remanente de 

contaminantes. 
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Figura 4. Esquema de un desarenador de cámara airada en dos vistas: a) corte transversal y b) en 
perspectiva [23]. 

Por su parte, el proceso de desengrasado consiste en separar los aceites y grasas livianas 

de la fase acuosa, dada la diferencia de densidades [5]. Tanto el proceso de desarenado 

como el de desengrasado se pueden llevar a cabo en un mismo equipo, el cual es similar 

al desarenador de cámara aireada de la Figura 4, donde el estanque se divide en dos 

secciones mediante una pared deflectora (ver Figura 5). Para el caso de las grasas y 

aceites, el aire contribuye al proceso de flotación, y el perfil helicoidal del flujo transporta 

estos residuos a la cámara de aceites y grasas (abreviado “A&G”) [5]. El residuo flotante es 

recolectado por un barredor de superficie (ver Figura 5). 

 

Figura 5. Esquema de un equipo de desarenado-desengrasado en cámara aireada (corte transversal) [24].  

2.1.1.3 Sedimentación primaria 

En esta etapa se busca decantar los sólidos sedimentables y el material suspendido del 

afluente [5]. Para tales fines, el equipo recomendado es un sedimentador continuo circular 

en donde la alimentación se da en el centro del equipo, de forma tal que se genera un perfil 
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radial en el flujo el que promueve la sedimentación (ver Figura 6). Por la parte superior del 

equipo (overflow) se colecta el efluente clarificado, mientras que por el fondo (underflow) 

sale una corriente concentrada de sólidos (lodos primarios). 

 

Figura 6. a) esquema de un equipo de sedimentación primario, y b) fotografía de la tecnología [5].  

2.1.1.4 Lodos activados y sedimentación secundaria 

El principal objetivo de esta etapa es la disminución de la concentración de materia orgánica 

(expresada en términos de DBO5). La tecnología convencionalmente usada para tales fines 

es la de lodos activados, en la cual el abatimiento de carga orgánica se promueve mediante 

la actividad microbiológica de un consorcio aeróbico [5]. El equipo requerido en este caso 

está constituido por un estanque aireado seguido de un sedimentador continuo, entre los 

cuales es necesario conectar un reciclo para controlar la cantidad de microorganismos en 

el reactor. Además, es necesario instalar una purga de la materia biológica decantada que 

sale en el underflow del sedimentador (lodos secundarios) (ver Figura 7).  

 

Figura 7. Esquema del proceso convencional de lodos activados [5]. 
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2.1.1.5 Desinfección 

Antes de disponer los efluentes de la PTAS, es necesario desinfectar dicho flujo y reducir 

la concentración de coliformes fecales. El desinfectante más usado en el mundo es el cloro 

gas, y su efecto depende del tiempo de contacto que se dé entre dicho agente y el agua a 

tratar [5]. Para tales efectos, el cloro se puede mezclar en línea para luego pasar por un 

estanque de contacto (ver Figura 8). 

 

Figura 8. a) esquema del proceso de mezcla en línea de cierto químico (cloro gas), y b) esquema del 
estanque de contacto para la cloración [5]. 

2.1.2 Operaciones unitarias de la línea de lodos 

En esta parte del proceso se engloban todas las etapas necesarias para reducir el volumen 

de lodos generados y ajustar sus características físicas según la normativa atingente. A 

continuación se describen los equipos asociados a las etapas de la línea de lodos detallada 

en la Figura 1. 

2.1.2.1 Espesado 

En esta etapa se busca reducir el caudal de lodos secundarios a tratar para optimizar el 

diseño de las etapas siguientes, y se puede realizar en una mesa de espesamiento como 

la esquematizada en la Figura 9. Dicho equipo consiste en una cinta permeable por donde 

se filtra el agua, de forma que el lodo retenido es transportado hacia la operación siguiente. 

En este caso es necesario agregar agentes floculantes (polímeros) que permiten optimizar 

la retención de sólidos [5]. 
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Figura 9. Esquema de una mesa espesadora de lodos [4]. 

2.1.2.2 Estabilización de lodos mediante digestión anaeróbica 

La forma usual de estabilizar los lodos de una PTAS y obtener energía a partir de esto 

corresponde a la utilización de un biorreactor anaeróbico de mezcla completa donde se 

genera biogás con una concentración de hasta 72% v/v de metano, y otros compuestos 

como dióxido de carbono, amoníaco y ácido sulfhídrico [4][5]. Según las condiciones de 

operación, el equipo puede necesitar una etapa auxiliar de precalentamiento de los lodos 

para mantener cierta temperatura en el reactor (ver Figura 10). 

 

Figura 10. Esquema de un reactor anaeróbico de mezcla mecánica con una etapa de calentamiento del 
líquido interior [5]. 

2.1.2.3 Deshidratado 

En esta operación se busca alcanzar la humedad requerida por normativa, y se puede 

realizar en un centrífuga como la esquematizada en la Figura 11. En este equipo se 

alimentan los lodos a tratar en la zona intermedia, y producto de la aceleración centrífuga 

se genera una torta concentrada en sólidos (lodos de salida), la que es transportada por un 
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tornillo sin fin hasta un extremo del equipo. Por su parte, el agua clarificada sale por el 

extremo opuesto respecto a la salida del lodo [5]. 

 

Figura 11. Esquema de una centrífuga para el deshidratado de lodos [25]. 

2.2 Celdas de combustible 

2.2.1 Fundamentos 

Para comprender como funcionan las CCMs, primero es necesario estudiar los 

fundamentos de las tecnologías de celdas de combustible en general. Estas tecnologías 

corresponden a dispositivos electroquímicos que pueden generar continuamente energía 

eléctrica en tanto se les proporcione continuamente un agente reductor, llamado también 

“combustible” (Rred), y un agente oxidantes (Oox) [26]. Las semirreacciones que ocurren en 

los electrodos de una celda de combustible son las siguientes: 

Ánodo (electrodo donde ocurre la semirreacción de oxidación): Rred → Rox + e− 

Cátodo (electrodo donde ocurre la semirreacción de reducción): Oox + e− → Ored 

Lo llamativo de estas tecnologías, es que las eficiencias energéticas no están limitadas por 

el ciclo de Carnot y, por lo tanto, teóricamente aprovechan de mejor manera la energía 

contenida en los combustibles usados [27]. En la Figura 12 se muestra un esquema de una 

celda de combustible. 
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Figura 12. Esquema de una celda de combustible alimentada con un flujo másico de agente reductor ṁred
e  y 

agente oxidante ṁox
e . El sistema puede intercambiar un flujo de calor Q̇ con el ambiente y produce un trabajo 

eléctrico Ẇ sobre una resistencia externa. 

El balance de masa para el agente reductor en estado estacionario en una celda de 

combustible genérica como la propuesta en la Figura 12 es el siguiente: 

ṁred
s = ṁred

e − Πred (1) 

donde Πred corresponde a la tasa másica de consumo del agente reductor. 

Las celdas de combustible son en esencia un reactor heterogéneo cuya cinética depende 

de la superficie catalítica efectiva del electrodo [28]. Es por esto, que la ecuación (1) se 

puede reescribir como sigue: 

χred ∙ ṁred
e = rred ∙ A (2) 

donde χred corresponde a la remoción del agente reductor, rred corresponde a la tasa 

másica de consumo del agente reductor por unidad de área de electrodo, y A es el área 

proyectada del material electroactivo. 

Por tratarse de un proceso que involucra reacciones de óxido-reducción, la cinética de 

consumo está determinada por la ley de Faraday [29]: 

rred =
j

νe ∙ F
∙ PM(red) 

(3) 

donde j corresponde a la densidad de corriente, νe a los moles de electrones equivalentes 

por unidad de mol de agente reductor, F a la constante de Faraday, y PM(red) el peso 

molecular del agente reductor. 
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En este sentido, el estudio de la cinética en una celda de combustible está asociado a la 

caracterización de la densidad de corriente que se establezca en dicho sistema. 

Finalmente, al reemplazar la ecuación (3) en (2) se puede obtener una expresión para 

dimensionar una etapa de celdas de combustibles en base a los parámetros de operación 

de dicho sistema: 

A =
νe ∙ F ∙ χred ∙ ṁred

e

j ∙ PM(red)
 

(4) 

2.2.2 Curvas de polarización 

Como se indicó en la sección anterior, para dimensionar una celda de combustible es 

necesario previamente relacionar la densidad de corriente y el voltaje de celda (Ucelda) a los 

cuales opera el dispositivo. Esto se puede realizar mediante la siguiente ecuación [30][31]: 

Ucelda = ΔEN − ηact
an − |ηact

ca | − ηconc
an − |ηconc

ca | − ΔφIR (5) 

donde cada término en dicha ecuación se relaciona con un fenómeno particular del sistema 

estudiado: 

• ΔEN corresponde a la diferencia de potenciales de equilibrio o de Nernst, y establece 

el potencial máximo teórico que se puede establecer en la celda de combustible 

dada la termodinámica de la reacción. 

• ηact
an  y ηact

ca  corresponden a los sobrepotenciales de activación en el ánodo y el 

cátodo, respectivamente, y dan cuenta de la cinética en cada electrodo. 

• ηconc
an  y ηconc

ca  corresponden a los sobrepotenciales de concentración en el ánodo y 

el cátodo, respectivamente, y dan cuenta de los fenómenos de transferencia de 

masa que se dan en cada cámara de la celda de combustible. 

• ΔφIR corresponde a las pérdidas óhmicas del sistema las que tienen relación con la 

resistencia a la transferencia de carga en los materiales de los cuales está 

compuesta la celda. 

Por otra parte, la potencia generada por la celda (Ẇcelda) está definida en razón de la 

densidad de potencia de esta (Pcelda), de acuerdo a la siguiente ecuación [28]: 

Ẇcelda = Pcelda ∙ A (6) 
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Por su parte, la densidad de potencia está definida en función de la densidad de corriente 

y el voltaje que se establezcan en la celda [28]: 

Pcelda = j ∙ Ucelda (7) 

Una curva típica de polarización dada por la ecuación (5) se puede ver en la Figura 13. Aquí 

además se grafica la densidad de potencia del sistema para un rango de densidades de 

corriente arbitrario, y se observa que la densidad de corriente de operación óptima se da 

para aquel punto en el cual se alcanza el máximo para la densidad de potencia, vale decir, 

cuando se logra obtener el máximo de energía del sistema.  

 

Figura 13. Esquema de curvas típicas de polarización de una celda de combustible, donde se destaca la 

densidad de corriente de operación (j) y el voltaje que se establece a ese valor (Ucelda), para la densidad de 

potencia máxima (Pcelda) (adaptado de ref. [31]). 

En conclusión, para dimensionar una etapa de celdas de combustible es necesario poder 

definir el óptimo descrito anteriormente, de forma tal de estimar la densidad de corriente y 

voltaje que se establecerían en el sistema.  

2.3 Celdas de combustible microbiológicas 

2.3.1 Fundamentos 

Una celda de combustible microbiológica se puede entender bajo los mismos conceptos 

dados en la sección 2.2, con la particularidad de que en este caso la presencia de 

microorganismos en el ánodo cataliza la semirreacción que ocurre en la superficie, y el 

combustible debe ser un sustrato biodegradable (por ej.: aguas servidas) [32]. Por su parte 
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el cátodo se puede alimentar con aire atmosférico debido a la capacidad oxidante del 

oxígeno contenido en dicho fluido [14]. 

Un esquema de este tipo de celda se puede ver en la Figura 14 en la que se distinguen los 

principales componentes: un ánodo de carbono al cual se adhieren los microorganismos 

encargados de oxidar la materia orgánica (formando un “bioánodo”) [33], un cátodo de 

platino soportado sobre carbono donde ocurre la semirreacción de reducción [15], y una 

membrana de intercambio protónico (PEM por sus siglas en inglés, Proton Exchange 

Membrane) que permite el balance iónico en el sistema [34]. El ánodo se encuentra inmerso 

en el agua a tratar contenida en la cámara anódica, mientras que el cátodo se encuentra 

en contacto con aire atmosférico en la cámara catódica. 

 

Figura 14. Esquema que representa el sistema electroquímico de una CCM [35]. 

Para mantener la actividad de las bacterias electrógenas y, por tanto, favorecer el 

desempeño electroquímico en la celda, la cámara anódica se debe mantener en 

condiciones anaeróbicas [16]. Por su parte, dada la alimentación de aire atmosférico en la 

cámara catódica, allí se genera un ambiente aeróbico, luego, es fundamental la presencia 

de la membrana semipermeable entre ambos compartimentos para separarlos físicamente 

y evitar el transporte de oxígeno hacía el ánodo [7]. 

Los electrones generados en el proceso de oxidación del sustrato orgánico son 

transportados desde el ánodo hacia el cátodo mediante un circuito externo, aprovechando 

con ello el trabajo eléctrico generado en el sistema. En base a esto, es importante entender 

los mecanismos de transporte de electrones que se dan en una CCM, para poder 

comprender la fenomenología y el desempeño electroquímico global. 
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2.3.2 Mecanismos de transporte de electrones 

En el transporte de electrones que se da en una CCM se pueden diferenciar tres etapas: 1) 

transporte convectivo del sustrato desde el seno de la solución hacia el microorganismo, 2) 

oxidación bioquímica dentro del microorganismo, y 3) transferencia heterogénea de 

electrones desde la membrana externa del microorganismo hacia el ánodo. Un esquema 

de estas etapas se puede ver en la Figura 15. 

 

Figura 15. Esquema del mecanismo de transporte de electrones en una CCM, desde el sustrato presente en 
el seno de la solución alimentada a la cámara anódica, hasta la transferencia de los electrones hacia el ánodo 

(adaptado de ref. [36]). 

El transporte del sustrato desde el seno de la solución hacia los sitios de actividad 

microbiológica está controlado por la convección y el régimen fluidodinámico que se 

establece en la cámara anódica [28]. 

Una vez que el sustrato entra en contacto con la bacteria, ocurre la degradación bioquímica 

mediante una ruta metabólica compleja (por ej.: glucólisis acompañado de ciclo de Krebs 

[37][38]). Los electrones liberados en este proceso son captados por mediadores celulares 

(NAD+/NADH), los cuales son transportados hasta la membrana plasmática oxidándose y 

transfiriendo dichos electrones a una cadena de proteínas, donde el último aceptor son los 

citocromos tipo C presentes en la membrana externa (abreviadas Omc, por su traducción 

al inglés) [39][40][38]. Un esquema del transporte de electrones en la membrana plasmática 

se puede ver en la Figura 16. 
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Figura 16. Esquema propuesto para el mecanismo de transferencia de electrones en un microorganismo de la 
familia de las Geobacter. En el esquema se aprecian diferentes tipos de citocromos tipo C en la membrana 

externa (por ej.: OmcB) [14]. 

Finalmente, la transferencia electrónica desde los citocromos tipo C hacia al electrodo se 

puede dar de tres formas diferentes: 

i. Por mediadores externos (por ej.: Antraquinona 2,6-disulfonada, ácido humídico) 

[19][40], que corresponden a pares redox que son transportados desde la 

membrana externa de los microorganismos hacia la superficie del electrodo. 

ii. Por contacto directo, dada la proximidad de los citocromos al ánodo. 

iii. Por conducción, desde los citocromos hasta unos apéndices que generan algunas 

bacterias (por ej.: Geobacter Sulfurreducens y Shewanella putrefaciens IR-1 [16]), 

llamados pili bacteriano o nanowires. 

Un esquema de los mecanismos descritos anteriormente se puede ver en la Figura 17. 

 

Figura 17. Esquema de los diferentes mecanismos de transporte de electrones desde un microorganismo 
hacia el ánodo: a) por contacto directo, (b) por mediadores externos, y (c) por conducción a través de 

nanowires (adaptado de ref. [7]). 
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Al adosarse los microorganismos a la superficie del electrodo se forma una película 

electroactiva llamada biofilm, que es el principal responsable del desempeño energético de 

una CCM [41][42][43]. En dicho biofilm los principales mecanismos de transferencia de 

electrones son por contacto directo y conducción, por lo cual los citocromos tipo C (CytC) 

juegan un papel fundamental [7]. Es así, que para el dimensionamiento de este tipo de 

tecnologías es de suma importancia tener en consideración estos fenómenos, a fin de poder 

establecer un modelo adecuado que dé cuenta de la cinética bioelectroquímica que se da 

en una CCM. 

2.3.3 Cinética bioelectroquímica en una CCM 

Como se explicó previamente, una vez que el sustrato es transportado hacia los 

microorganismos que se encuentran en el bioánodo, se llevan a cabo dos procesos 

principales: la oxidación bioquímica y la transferencia heterogénea de electrones [36]. En 

este sentido, la cinética global en el lado del ánodo en una CCM se puede modelar según 

la etapa controlante. A continuación se muestran los modelos cinéticos usados usualmente 

para los casos en los que la cinética está controlada por la oxidación bioquímica, la 

transferencia de electrones o ambas. 

2.3.3.1 Control por oxidación bioquímica: Ecuación de Monod 

La oxidación bioquímica que se da en una CCM se debe principalmente a la actividad 

biocatalítica de las enzimas presentes en los microorganismos [39], y se suele modelar de 

acuerdo a la Ecuación de Monod [44][45], la cual sigue un comportamiento de Michaelis-

Menten como se ve a continuación [5][46]: 

j = kDBO ∙
CDBO

KM,DBO + CDBO
∙ Xa 

(8) 

donde kDBO corresponde a la tasa de degradación máxima para la DBO, CDBO a la 

concentración de DBO en los sitios de reacción, KM,DBO a la constante de velocidad media 

o de Michaelis-Menten, y Xa a la concentración de biomasa activa. 

2.3.3.2 Control por transferencia heterogénea de electrones: Ecuación de Butler-

Volmer 

La transferencia de electrones en una CCM se puede modelar de acuerdo a la ecuación de 

Tafel o Butler-Volmer [45][47][44], sin embargo, la segunda se usa con mayor frecuencia 
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porque se ajusta de mejor manera a los datos experimentales [48]. La ecuación de Butler-

Volmer se puede ver a continuación [49]: 

j = j0 ∙ {exp (
(1 − α) ∙ νe ∙ F

R ∙ T
∙ ηact) − exp (

−α ∙ νe ∙ F

R ∙ T
∙ ηact)} 

(9) 

donde j0 corresponde a la densidad de corriente de intercambio, α al coeficiente de 

transferencia de carga, R a la constante de los gases ideales, y T a la temperatura de 

operación. 

El modelo de Butler-Volmer descrito anteriormente considera que la cinética de 

transferencia de electrones depende solo del potencial de celda, sin embargo, existe una 

modificación donde se considera que la concentración de reactantes también afecta dicha 

cinética (control por transferencia de carga y masa). La expresión para este modelo se 

puede ver a continuación [50]: 

j = j0 ∙ (1 −
j

jL
) ∙ {exp (

(1 − α) ∙ νe ∙ F

R ∙ T
∙ ηact) − exp (

−α ∙ νe ∙ F

R ∙ T
∙ ηact)} 

(10) 

donde jL corresponde a la densidad de corriente límite del sistema dada la disponibilidad 

de reactantes. 

2.3.3.3 Control mixto: Ecuación de Butler-Volmer-Monod 

Hamelers et al. en el 2011 desarrollaron un modelo que considera tanto el proceso de 

oxidación bioquímica como la transferencia heterogénea de electrones, resolviendo un 

balance de masa y de carga dentro de los microorganismos, y asumiendo las ecuaciones 

de Butler-Volmer sin transferencia de masa y Monod descritas previamente. La expresión 

a la que llegaron los autores la denominaron ecuación de Butler-Volmer-Monod y se puede 

ver a continuación [36]: 

j = jL,bio ∙
1 − exp (−

F
R ∙ T ηact)

1 + KB/E ∙ exp (−(1 − α) ∙
F

R ∙ T ηact) + Keq ∙ exp (−
F

R ∙ T ηact) +
KM,DBO

CDBO

 

(11) 

donde jL,bio corresponde a la densidad de corriente límite del sistema dada la disponibilidad 

de enzimas al interior de los microorganismos, KB/E a la constante de Butler-Volmer-Monod, 
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Keq a la constante de equilibrio para la reacción de oxidación bioquímica, y KM,DBO a la 

constante de Michaelis-Menten para el sustrato. 

2.3.4 Eficiencia energética en una CCM 

Dado que en una celda de combustible microbiológica puede existir un consorcio de 

microorganismos que compiten por la materia orgánica, se espera que existan por tanto 

otras rutas metabólicas alternativas a la actividad electrogénica, como por ejemplo, el 

proceso de metanogénesis [32]. En este sentido, el consumo total de materia orgánica, o 

DBO, que se da en una CCM se puede asociar tanto al proceso de generación de 

electricidad como al de estos procesos competitivos. En la Figura 18 se puede ver el 

esquema del balance de carga asociado a los electrones provenientes de la materia 

orgánica consumida en una CCM. 

 

Figura 18. Balance de carga para la DBO total consumida en una CCM. 

Dado lo anterior, la generación de electricidad en una CCM depende de la eficiencia del 

sistema para convertir directamente la DBO total consumida en trabajo eléctrico, la cual se 

conoce como eficiencia coulómbica (ΦC) y representa un parámetro de diseño relevante en 

una CCM.  

Para un sistema continuo, la eficiencia coulómbica se calcula de acuerdo con la siguiente 

expresión [51]: 
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ΦC =
j ∙ A

νe ∙ F ∙ χDBO ∙
Q ∙ CDBO

e

PMDBO

 
(12) 

donde χDBO corresponde a la remoción de DBO en la celda, Q al caudal afluente, CDBO
e  a la 

concentración de DBO en la entrada y PMDBO al peso molecular como DBO del sustrato a 

tratar. 

Al reemplazar la ecuación (3) en (12), la eficiencia coulómbica se puede reescribir como 

sigue: 

ΦC =
ΠDBO,E

χDBO ∙ ṁDBO
e  

(13) 

donde ΠDBO,E corresponde a la tasa de consumo de DBO asociada a la actividad 

electrogénica y ṁDBO
e  al flujo másico de DBO en la entrada. 

2.4 Operación de CCMs con aguas servidas 

Para cerrar este capítulo se presentan algunos resultados experimentales para celdas de 

combustible microbiológicas reportados por diversos autores en bibliografía. Los trabajos 

seleccionados se relacionan con el objetivo del informe, por lo que se consideraron los 

siguientes criterios de selección: 

i. Operación en modo continuo. 

ii. Alimentación a la cámara anódica con aguas servidas. 

iii. Presentar en el diseño de la celda una membrana de intercambio iónico. 

Además de los criterios anteriores, se consideraron solo trabajos en torno a celdas unitarias, 

vale decir, se excluyeron de este primer análisis los diseños de CCMs operando en un 

arreglo de varias celdas, esto para poder enfocarse en entender de mejor manera el 

desempeño energético de la tecnología. El resumen de los trabajos seleccionados se 

presenta en la Tabla 2.  
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Tabla 2. Revisión bibliográfica de resultados experimentales de CCMs operando en modo continuo con aguas 
servidas como sustrato (N.R.: indica que no se reporta el dato). 

Referencia Caudal 

afluente 

Q / L d-1 

Concentración 

DBO afluente 

CDBO
e  / mgDBO L-1 

Remoción 

DBO 

χDBO / % 

Área 

ánodo 
celda 

unitaria 

A01 / cm2 

Densidad de 

potencia 
máxima de 

celda 

Pcelda / mW m-2 

Eficiencia 

coulómbica 

ΦC / % 

Liu y Logan 

(2004) [20] 
N.R. N.R. N.R. 7 28 28 

Liu et al. 

(2004) [19] 
N.R. 210 78 232 26 <12 

Min et al. 

(2004) [18] 
0,32 246 58 100 63 7 

Puig et al. 

(2011) [52] 
1,39 376 80 7 N.R. N.R. 

 

En cuanto a los trabajos reportados para celdas de combustible microbiológicas de gran 

escala, el diseño usual consiste en acoplar varias celdas planas en stacks [53] (ver Figura 

19). Esto va en concordancia con el diseño de gran escala que usualmente se sigue en 

otros tipos de celdas de combustible como las de baja temperatura (por ej. celdas de 

combustible con membrana) o de alta temperatura (por ej. celdas de combustible de óxido 

sólido) [54]. 

 

Figura 19. Esquema de un stack de celdas de combustible microbiológicas [55]. 

Uno de los trabajos más relevante en diseños experimentales de CCMs en stacks 

corresponde al de Liang et al. en el 2018, quienes construyeron y operaron el sistema más 

grande de celdas de combustible microbiológicas reportado hasta la fecha de redacción del 

informe, el cual consiste en 50 stacks de 3 celdas unitarias cada uno, cuya área transversal 

era de 60 x 33 cm2 (vale decir, aproximadamente 0,2 m2 de área de ánodo en cada una de 

las celdas unitarias) [56]. Otro de los resultados importantes del trabajo, es que dicho 
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sistema operó de forma continua y estable por más de un año [56], lo cual da sustento para 

plantear procesos industriales estables en torno a este tipo de tecnologías. 

2.5 Objetivos específicos 

Luego de realizar la revisión bibliográfica referente al proyecto de tratamiento de aguas 

servidas con base en celdas de combustible microbiológicas, se establecen los siguientes 

objetivos específicos para el trabajo: 

i. Definir el caso base de una planta de tratamiento de aguas servidas, bajo 

consideraciones industriales. 

ii. Proponer un modelo adecuado de celdas de combustible microbiológicas para el 

dimensionamiento y análisis de esta operación unitaria dentro del proceso de 

tratamiento de aguas servidas. 

iii. Realizar los balances de masa y energía para cada uno de los procesos 

involucrados en una PTAS. 

iv. Dimensionar los equipos principales de cada proceso. 

v. Estimar el CAPEX y OPEX de cada diseño. 

vi. Evaluar económicamente el proceso con celdas de combustible microbiológicas, 

construyendo el flujo de caja de cada proceso y calculando la diferencia entre el 

VAN de ambos. 

vii. Estudiar la sensibilidad de los resultados en base a diferentes valores para la 

eficiencia coulómbica de una CCM. 
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3 Caso base y límite de batería 

Para estudiar el proceso planteado se debió establecer un caso base que contemplara tanto 

el caudal a tratar como los principales parámetros de calidad de agua del afluente que 

ingrese a la planta. Para trabajar en un escenario intermedio respecto de las variables de 

operación referidas anteriormente, se decidió diseñar una planta de mediana escala con 

una calidad de agua del afluente de mediana fuerza (referido a la Tabla 1), además de una 

temperatura de entrada del afluente igual a 20°C. Con respecto a los parámetros de calidad 

del agua específicos que se estudiaron en el proceso, se tomaron los usados usualmente 

en el diseños de este tipo de plantas [57]. 

Para una planta de mediana escala se puede considerar un caudal de diseño de 700 L s-1. 

Para tener una idea de la población a la que busca impactar un proyecto como este, se 

tiene de referencia que la planta de aguas servidas de Talagante está diseñada para un 

caudal de 743 L s-1 con lo que espera cubrir una población de 277.937 habitantes [57]. 

El resumen de los parámetros asociados al caso base se presenta en la Tabla 3. 

Tabla 3. Resumen del caso base [5]. 

Parámetro Valor Unidad 

Q 700 L s-1 

T 20 °C 

DBO 200 mg L-1 

NKT 35 mg L-1 

SST 195 mg L-1 

P 5,6 mg L-1 

A&G 76 mg L-1 

coli 106 NMP (100 ml)-1 

 

Para definir el proceso requerido fue necesario establecer las condiciones de salida del 

efluente y de los lodos generados en la planta. Para el primer punto se decidió disponer el 

agua tratada en el cauce de un río o corrientes fluviales, por lo que se debe cumplir con el 

Decreto Supremo 90 para aguas fluviales (DS90-AF) [6], el cual establece un límite para la 

calidad de agua del efluente de la planta cuyos valores se resumen en la Tabla 4. 
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Tabla 4. Resumen de parámetros de calidad del agua para descargas de residuos líquidos a aguas fluviales 
según la normativa chilena vigente (DS90) [6]. 

Parámetro Límite superior Unidad 

DBO 35 mg L-1 

NKT 50 mg L-1 

SST 80 mg L-1 

P 10 mg L-1 

A&G 20 mg L-1 

coli 103 NMP (100 ml)-1 

 

Con respecto a los lodos de salida del proceso, en primer lugar se necesita alcanzar una 

condición de estabilización o de reducción del potencial de atracción de vectores sanitarios, 

lo que se traduce en una remoción mínima de un 38% p/p de los sólidos suspendidos 

volátiles (SSV) en la etapa de estabilización [8].  

Por otra parte, se decidió disponer los lodos de salida de la planta en un relleno sanitario, 

para lo cual la normativa vigente establece ciertas restricciones operacionales a este tipo 

de residuo. En términos legales, se necesita obtener un lodo categorizado como “tipo B”, 

para el cual se puede usar la tecnología de digestión anaeróbica como etapa de 

estabilización y las restricciones operacionales de la Tabla 5. 

Tabla 5. Resumen de condiciones de operación para obtener lodos tipo B según normativa chilena vigente 
(DS4), usando como etapa de estabilización la de digestión anaeróbica [8]. 

Parámetro Valor Unidad 

Humedad lodo salida <70 % 

Coli por unidad de lodo de salida <2 x 106 NMP (g SST)-1 

Tiempo de residencia medio digestión 
anaeróbica entre 35 - 55 °C 

>15 días 

 

En lo que se refiere a los screenings, arenas y A&G provenientes del pretratamiento, se 

decidió externalizar su gestión. 

Una vez definidos los parámetros de entrada y salida del proceso, fue necesario 

caracterizar químicamente el afluente a tratar y estimar su composición másica. En primer 
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lugar, se caracterizó la materia orgánica y los sólidos presentes en las aguas servidas con 

respecto a los parámetros de calidad del agua definidos en la Tabla 3. 

La materia orgánica se expresa como DBO, la cual está compuesta de componentes 

solubles (CDBO,soluble) y sólidos suspendidos volátiles biodegradables (CSSV,bio) [58]. En lo 

que se refiere a las aguas servidas, la proporción másica entre ambos componentes suele 

ser de 1:3 [59], respectivamente, de forma que la mayor proporción de la DBO está 

representada por los SSV presentes en el residuo a tratar. Lo anterior queda expresado en 

la ecuación (14). 

CDBO = CDBO,soluble + fDBO ∙ CSSV,bio (14) 

donde fDBO es el factor de conversión de DBO (en gDBO gSSV
-1). 

Para modelar la DBO presente en las aguas servidas, esta se considera como una molécula 

con fórmula química C10H19O3N [5]. Con esto, es posible establecer el peso molecular como 

DBO de esta especie (PMDBO(C10H19O3N ), por simplicidad PMDBO(AS)), y con esto poder 

realizar los balances molares correspondientes. En bibliografía se establece una fórmula 

teórica para conocer este valor, donde para una molécula con fórmula química CnHaObNc 

se tiene lo siguiente [58]: 

PMDBO(CnHaObNc) (/ gDBO  mol 
−1) = (2 ∙ n + 0,5 ∙ a − 1,5 ∙ c − b) ∙ 16 (15) 

En base a la ecuación (15) y la fórmula química para la materia orgánica en las aguas 

servidas, se obtiene que su peso molecular como DBO es de 400 gDBO mol-1. 

Por otra parte, y dado que se trabajará con sistemas biológicos, la biomasa asociada a los 

microorganismos se modela como una molécula con fórmula química C5H7O2N [5]. Dada la 

naturaleza física de esta especie se considera como un sólido suspendido volátil 

biodegradable [5][46], vale decir, la proliferación de microorganismos en un sistema 

contribuye en el aumento de SSV. 

Conociendo la fórmula química de la materia orgánica a tratar y de la biomasa, es posible 

estimar los factores de conversión de DBO para cada especie, en base a la siguiente fórmula 

teórica dada en bibliografía [58]: 
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fDBO,CnHaObNc
 (/ gDBO gSSV

−1 ) =
PMDBO(CnHaObNc)

12 ∙ n + a + 16 ∙ b + 14 ∙ c
 

(16) 

Así, se concluye que el factor de conversión para las aguas servidas es de 1,99 gDBO gSSV
-1 

y el de la biomasa es de 1,42 gDBO gSSV
-1. 

Por su parte, los sólidos totales presentes en las aguas servidas se expresan como SST, 

que corresponden a la suma del material particulado inorgánico (CIO) y los sólidos 

suspendidos volátiles (CSSV). Notar que los SSV están compuestos de material 

biodegradable (CSSV,bio) y no biodegradable (CSSV,nbio) [58]. Lo anterior se puede expresar 

de acuerdo con la siguiente ecuación: 

CSST = CIO + CSSV,bio + CSSV,nbio (17) 

En base a los parámetros de calidad del agua y los productos esperados en el proyecto, se 

hizo seguimiento a once especies químicas: H2O, NKT, SST, P, A&G, N2, O2, CO2, HCO3
−, CH4 

y Cl2. 

Para aguas servidas, la proporción másica promedio entre SSV y SST (xSSV/SST) es de 0,78 

[5]. Con este dato y el análisis anterior, es posible deducir el fraccionamiento para la DBO y 

los SST en el flujo de entrada al proceso según se muestra en la Tabla 6. 

Tabla 6. Fraccionamiento DBO y SST en afluente de entrada a la planta. 

Parámetro Valor Unidad 

CDBO,soluble 50 mg L-1 

CSSV,bio 75 mg L-1 

CDBO 200 mg L-1 

CSSV,nbio 77 mg L-1 

CIO 43 mg L-1 

CSST 195 mg L-1 

 

En base al fraccionamiento anterior, es posible estimar los flujos másicos que componen el 

afluente de entrada al proceso según las once especies químicas definidas previamente. 

Para esto, se asumió que el flujo volumétrico de H2O que entra a la planta es igual al caudal 
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de diseño Q, luego, conociendo la densidad del agua (ρH2O @20 °C= 1 kg L-1 [60]) se pudo 

calcular el valor requerido según la siguiente ecuación: 

ṁH2O = Q ∙ ρH2O (18) 

Para los flujos másicos asociados a las demás especies i (ṁi) se usó la siguiente ecuación: 

ṁi = Q ∙ Ci  (19) 

donde Ci corresponde a la concentración másica de la especie i. 

El resumen de los flujos másicos asociados al caso base se detallan en la Tabla 7. 

Tabla 7. Resumen de los flujos másicos asociados al caso base. 

Especie Valor 

/ kg s-1 

H2O 700 

NKT 0,025 

SST 0,14 

P 0,0039 

A&G 0,053 

N2 0 

O2 0 

CO2 0 

HCO3
− 0 

CH4 0 

Cl2 0 
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4 PTAS convencional 

4.1 Diagrama de bloques del proceso 

En primer lugar, se consideró como base comparativa el diseño convencional de una PTAS 

de acuerdo a lo descrito en la sección 1.1 para ajustar los principales parámetros de calidad 

del agua según la Tabla 4. El diagrama de bloques simplificado del proceso con su 

nomenclatura respectiva se puede ver en la Figura 20. 

 

Figura 20. Diagrama de bloques simplificado del proceso convencional a estudiar. 

Los componentes de cada uno de los flujos del proceso anterior, de acuerdo a la 

nomenclatura usada en la Figura 20 se puede ver en la Tabla 8. 

 

 



32 

 

Tabla 8. Caracterización de los principales flujos del diagrama de bloques del proceso presentado en la Figura 
20. 

Flujo Definición Composición 

F1 Afluente planta H2O, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G 

F2 Residuos sólidos H2O, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G 

F3 Afluente DD H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G 

F4 Residuos DD H2O, NKT, P, SST, A&G 

F5 Efluente DD H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G 

F6 Afluente S1 H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F7 Lodos primarios H2O, SST, HCO3
− 

F8 Afluente RAe H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F9 Aire alimentación RAe N2, O2 

F10 Gases de salida RAe N2, O2, CO2 

F11 Afluente S2 H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F12 Afluente DS H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F13 Alimentación cloro gas Cl2 

F14 Efluente planta H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F15 Reciclo RAe H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F16 Afluente ES (lodos secundarios) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F17 Efluente clarificado ES para 
recirculación 

H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F18 Lodos secundarios espesados H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F19 Afluente RAn (lodos totales) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F20 Biogás RAn CH4, CO2 

F21 Afluente DH (lodos estabilizados) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F22 Efluente clarificado DH para 
recirculación 

H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F23 Lodos a disposición H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F24 Efluente recirculación línea de 

lodos 
H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3

− 

 

4.2 Balances de masa 

4.2.1 Descripción de la metodología de resolución 

La ecuación fundamental para resolver los balances de masa para cada especie i en estado 

estacionario es la siguiente [61]: 
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ṁi
s = ṁi

e + Πi,genera − Πi,consume (20) 

Así, en cada etapa se especificaron las principales condiciones de operación con las cuales 

resolver los balances de masa asociados a las especies descritas previamente, y luego, se 

reportaron los resultados generales asociados a la ecuación (20). 

En el caso de las etapas que involucran reacciones, se definió además la estequiometría y 

los rendimientos másicos con respecto al consumo de DBO, de forma tal que la 

generación/consumo de cada especie i (Δṁi) queda definida de acuerdo con la siguiente 

ecuación: 

Δṁi = Yi/DBO ∙ ΔṁDBO (21) 

Es importante tener en cuenta que el flujo que ingresa a la etapa de sedimentación primaria 

corresponde a la suma del flujo F5 y el agua recirculada de la línea de lodos F24, por lo que 

en una primera instancia se despreció esta última entrada (vale decir, F6 = F5). Con esto, 

fue posible resolver los balances de masa en las etapas posteriores y, a su vez, conocer el 

caudal y composición de la corriente F24. Una vez que se completaron estos cálculos, se 

incorporó el flujo F24 en el modelo y se iteraron los cálculos hasta minimizar el error en el 

balance de masa en el punto de mezcla (F6). 

Adicionalmente a los cálculos anteriores, en cada etapa se estimaron la DBO y las 

coliformes fecales. En particular para este último parámetro, se conocen los factores de 

destrucción asociados a cada operación unitaria k (ξcoli
k , ver Tabla 9), de forma tal que la 

concentración de coliformes en el flujo Fj se calcula en base a la siguiente ecuación: 

Ccoli
Fj

= (1 − ξcoli
k ) ∙ Ccoli

F(j−1)
 (22) 

Tabla 9. Resumen de factores de destrucción promedio de coliformes fecales por operación unitaria [5]. 

Operación unitaria 𝐤 𝛏𝐜𝐨𝐥𝐢
𝐤  

/ % 

Tamizado 2,5 

Desarenado y desengrasado 17,5 

Sedimentación primaria 50 
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Tabla 9. Resumen factor de destrucción promedio de coliformes fecales por operación unitaria [5] 
(continuación). 

Operación unitaria 𝐤 𝛏𝐜𝐨𝐥𝐢
𝐤  

/ % 

Reacción aeróbica 95 

Sedimentación secundaria 50 

Cloración (Depende del diseño) 

Espesamiento 0†† 

Reacción anaeróbica 0‡‡ 

Deshidratación 0§§ 

 

4.2.2 Tamizado 

4.2.2.1 Remoción de screenings 

Para una rejilla gruesa con apertura de 12,5 mm, la remoción de la mezcla screenings y H2O 

(χTM) en aguas servidas es de 50 L (1.000 m3 afluente tratado)-1, cuya densidad de mezcla 

es de 0,9 kg L-1 [5]. Esta mezcla posee una fracción másica de agua promedio (xH2O
F2 ) de 

0,75 [5]. 

En base a lo anterior, el flujo másico de screenings que sale por la corriente F2 se calcula 

según la siguiente ecuación: 

ṁscreenings
F2 = (QF1 ∙ χTM) ∙ ρF2 ∙ (1 − xH2O

F2 ) (23) 

4.2.2.2 DBO 

Dado que se asume que no hay retención de SST en esta etapa, la concentración 

de DBO tampoco cambia con respecto a la concentración del afluente, vale decir, se 

tiene lo siguiente: 

CDBO
F3 = CDBO

F1  (24) 

 
†† Asumido por no reportarse valor 
‡‡ Asumido por no reportarse valor 
§§ Asumido por no reportarse valor 
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4.2.2.3 Caudal del efluente  

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entra y sale a la etapa, se tiene 

el siguiente balance de masa global simplificado: 

QF1 = QF2 + QF3 (25) 

4.2.2.4 Resumen balance de masa global 

La Tabla 10 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de tamizado, el error porcentual aproximado asociado al balance de masa global 

en la etapa, y los caudales de cada flujo. 

Tabla 10. Resumen del balance de masa en la etapa de tamizado. 

Especie 𝐅𝟏  

/ kg s-1 

𝐅𝟐  

/ kg s-1 

𝐅𝟑  

/ kg s-1 

screenings 7,88 x 10-3 7,88 x 10-3 0,00 x 100 

H2O 7,00 x 102 2,36 x 10-2 7,00 x 102 

Total 7,00 x 102 3,15 x 10-2 7,00 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,00 x 102 3,50 x 10-2 7,00 x 102 

 

4.2.3 Desarenado-desengrasado 

4.2.3.1 Remoción de arenas, aceites y grasas 

La remoción de arenas (mezcla de SST y H2O) en un desarenador para aguas servidas es 

de 15 L (1.000 m3 afluente tratado)-1, cuya densidad de mezcla es de 0,9 kg L-1 [5]. Esta 

mezcla posee una fracción másica de agua promedio de 0,39 [5]. 

En base a lo anterior, el flujo másico de SST que sale por la corriente F4 se calcula según la 

siguiente ecuación: 

ṁSST
F4 = (QF3 ∙ χarena

DD ) ∙ ρF4 ∙ (1 − xH2O
F4 ) (26) 

En lo que respecta a la retención de aceites y grasas, en equipos como el descrito en la 

sección 2.1.1.2 se puede alcanzar una remoción de A&G de 80% (χA&G
DD ) [24]. En base a 

esto, el flujo másico que se retira por F4 se calcula como sigue: 
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ṁA&G
F4 = χA&G

DD ∙ ṁA&G
F3  (27) 

Asumiendo una densidad de 0,95 kg L-1 [62], el caudal de A&G que se remueve en el equipo 

se calcula como sigue: 

QA&G
F4 = ρA&G ∙ ṁA&G

F4  (28) 

4.2.3.2 DBO 

Dado que hay un cambio en la concentración de SST, se asume un cambio 

equivalente en la demanda bioquímica de oxígeno con respecto a este parámetro, 

lo que se traduce en lo siguiente: 

CDBO
F5 = CDBO

F3 ∙
CSST

F5

CSST
F3  

(29) 

4.2.3.3 Caudal del efluente 

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entra y sale a la etapa, se obtiene 

el siguiente balance de masa global simplificado: 

QF3 = QF4 + QF5 (30) 

4.2.3.4 Resumen balance de masa global 

La Tabla 11 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de desarenado-desengrasado, el error porcentual aproximado asociado al balance 

de masa global en la etapa, y los caudales de cada flujo. 

Tabla 11. Resumen balance de masa desarenado-desengrasado. 

Especie 𝐅𝟑  

/ kg s-1 

𝐅𝟒  

/ kg s-1 

𝐅𝟓  

/ kg s-1 

H2O 7,00 x 102 6,04 x 10-3 7,00 x 102 

SST 1,37 x 10-1 5,76 x 10-3 1,31 x 10-1 

A&G 5,32 x 10-2 4,26 x 10-2 1,06 x 10-2 

Total 7,00 x 102 5,44 x 10-2 7,00 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,00 x 102 5,53 x 10-2 7,00 x 102 
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4.2.4 Sedimentación primaria 

4.2.4.1 Remoción de SST y DBO 

La remoción de SST a una temperatura promedio de 20°C depende del tiempo de retención 

hidráulica (θH en horas), de acuerdo con la siguiente ecuación empírica [5]: 

χSST
𝑆1 =

θH

0,75 + 1,4 ∙ θH
 

(31) 

Para esta etapa se sugiere un tiempo de retención de 2 horas [5], con lo que se obtiene una 

remoción del 42%. 

La remoción de DBO a una temperatura promedio de 20°C depende del tiempo de retención 

hidráulica (θH en h), de acuerdo con la siguiente ecuación empírica [5]: 

χDBO
S1 =

θH

1,8 + 2 ∙ θH
 

(32) 

Dado el tiempo de retención de 2 horas, se obtiene una remoción del 26%. 

4.2.4.2 SST 

El flujo másico de SST que se retiene en la corriente F7 se calcula según la siguiente 

ecuación: 

ṁSST
F7 = χSST

S1 ∙ ṁSST
F6  (33) 

La concentración de sólidos en los lodos primarios se sugiere mantener en 3% p/p [5], lo 

que se traduce en una concentración de SST de 30.000 mg L-1 en el underflow del 

sedimentador (CSST
F7 ). Con esto, es posible estimar el caudal de lodos primarios que sale del 

sedimentador como sigue: 

QF7 =
ṁSST

F7

CSST
F7  

(34) 

4.2.4.3 DBO 

La demanda bioquímica de oxígeno que se tiene en la corriente F7 se calcula según la 

siguiente ecuación: 
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CDBO
F7 = χDBO

S1 ∙
QF6 ∙ CDBO

F6

QF7  
(35) 

Análogamente, para el efluente clarificado se tendrá la siguiente DBO: 

CDBO
F8 = (1 − χDBO

S1 ) ∙
QF6 ∙ CDBO

F6

QF8  
(36) 

4.2.4.4 Caudal del efluente 

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entra y sale a la etapa, se obtiene 

el siguiente balance de masa global simplificado: 

QF6 = QF7 + QF8 (37) 

4.2.4.5 Resumen balance de masa global 

La Tabla 12 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de sedimentación primaria, el error porcentual aproximado asociado al balance de 

masa global en la etapa, y los caudales de cada flujo. 

Tabla 12. Resumen balance de masa sedimentación primaria. 

Especie 𝐅𝟔  

/ kg s-1 

𝐅𝟕  

/ kg s-1 

𝐅𝟖  

/ kg s-1 

H2O 7,00 x 102 2,46 x 100 7,00 x 102 

SST 1,31 x 10-1 7,37 x 10-2 5,71 x 10-2 

Total 7,00 x 102 2,53 x 100 6,98 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,00 x 102 2,46 x 100 6,97 x 102 

 

4.2.5 Reacción aeróbica y sedimentación secundaria 

4.2.5.1 Estequiometría 

Para modelar el proceso de lodos activados se tomará el modelo de Lawrence y McCarthy 

[63], en el cual se consideran dos reacciones: 1) oxidación aeróbica de materia orgánica 

acoplada a la generación de biomasa (lodos secundarios), y 2) oxidación aeróbica completa 

de biomasa para la mantención de las actividades celulares de los mismos 
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microorganismos (proceso conocido como respiración endógena) [63][5]. A continuación, 

se define la estequiometría de cada proceso por separado. 

4.2.5.1.1 Oxidación aeróbica de aguas servidas 

Para definir esta estequiometría se sigue el modelo de Rittmann y McCarthy con lo cual se 

obtiene la siguiente expresión (ver detalle de cálculos y supuestos en Anexo 10.2.1): 

c0C10H19O3N + c1O2 + c2HCO3
− + c3NH4

+ → c4CO2 + c5C5H7O2N + c6H2O (r.1) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,088; c2 = 0,0513; c3 = 0,013; c4 = 0,050; c5 = 0,033; c6 = 0,11. 

En base a lo anterior, es posible establecer los rendimientos másicos de 

generación/consumo de cada componente i en relación con la DBO que se degrada (Yi/DBO), 

mediante la ecuación (38).  

Yi/DBO = ±
ci

c0
∙

PM(i)

PMDBO(AS)
 

(38) 

donde el signo “+” hace referencia a que se está generando la especie y “-” que se está 

consumiendo. 

El resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 13. 

Tabla 13. Resumen de rendimientos másicos proceso de oxidación aeróbica de aguas servidas. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐃𝐁𝐎
𝐎𝐀𝐞    

/ gi gDBO
-1 

H2O + 0,24 

CO2 + 0,28 

HCO3
− - 0,10 

NH4
+ (expresado como NKT) - 0,028 

O2 - 0,35 

C5H7O2N (expresado como SSV) + 0,46 

 

4.2.5.1.2 Respiración endógena 

Análogamente, para el proceso de respiración endógena se calcula la estequiometría de la 

reacción global (ver detalle de cálculos y supuestos en Anexo 10.2.2): 
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c0C5H7O2N + c1O2 → c2HCO3
− + c3NH4

+ + c4CO2 + c5H2O (r.2) 

donde c0 = 0,050; c1 = 0,250; c2 = 0,050; c3 = 0,050; c4 = 0,20; c5 = 0,050. 

Dado que en este caso el consumo de sustrato está asociado a la biomasa, se calcula el 

rendimiento másico con respecto a los SSV usando la siguiente ecuación: 

Yi/SSV = ±
ci

c0
∙

PM(i)

PM(C5H7O2N)
 

(39) 

donde el signo “+” hace referencia a que se está generando la especie y “-” que se está 

consumiendo. 

El resumen de estos resultados se presenta en la Tabla 14. 

Tabla 14. Resumen rendimiento másico proceso de respiración endógena. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐒𝐒𝐕
𝐫𝐞𝐬   

/ gi gSSV
-1 

H2O + 0,16 

CO2 + 1,56 

HCO3
− + 0,54 

NH4
+ (expresado como NKT) + 0,16 

O2 - 1,42 

 

4.2.5.2 Requerimiento de nutrientes 

Para sistemas aeróbicos en el tratamiento de aguas servidas se requiere tener una 

proporción másica de DBO:NKT:P de a lo menos 100:5:1 para asegurar el correcto 

funcionamiento de los microorganismos [5][64]. En el caso estudiado, se tiene una 

proporción de 100:45:7, por lo cual se puede asegurar una disponibilidad de nutrientes para 

la actividad microbiológica. 

4.2.5.3 Modelo de Lawrence y McCarthy 

Este modelo se basa en los balances de masa de materia orgánica y sólidos suspendidos 

en el sistema, para diseñar las operaciones de reacción aeróbica y sedimentación 

secundaria y relacionarlas con la tasa de producción de lodos secundarios. Por esto, 
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considérese el esquema de la Figura 21 para poder comprender de mejor manera la 

explicación sucesiva. 

 

Figura 21. Esquema de la tecnología de lodos activados (reacción aeróbica más sedimentación secundaria). 

 

Para resolver el sistema que se obtiene al plantear los balances, se tomaron los siguientes 

supuestos [63]: 

i. Toda la DBO de entrada se convierte en DBO soluble, por lo cual, la concentración 

de sólidos suspendidos volátiles biodegradables en el sistema (CSSV,bio) 

corresponde a biomasa activa de microorganismos aeróbicos (Xa,aer). 

ii. La masa de microorganismos que ingresan se considera despreciable (en este caso, 

Xa,aer
F12 = 0). 

iii. El reactor aeróbico se modela como un sistema perfectamente agitado, y se asume 

que el caudal efluente es el mismo que el afluente. 

iv. Para el sedimentador secundario el caudal efluente es el mismo que el afluente. 

v. La cinética de consumo de DBO asociada al proceso de oxidación aeróbica (ΠDBO
OAe ) 

sigue un comportamiento tipo Monod, vale decir: 

ΠDBO
OAe = kDBO

OAe ∙
CDBO

KM,DBO
OAe + CDBO

∙ Xa,aer ∙ VRAe  
(40) 
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vi. La cinética de generación de biomasa (ΠSSV,bio) considera el proceso de anabolismo 

asociado a la degradación de la DBO y el consumo por respiración endógena (Πres). 

ΠSSV,bio = YSSV/DBO
OAe  ∙ ΠDBO − ΠSSV,bio

res  (41) 

vii. La respiración endógena sigue una cinética de primer orden con respecto a la 

concentración de biomasa activa: 

ΠSSV,bio
res = kres ∙ Xa,aer ∙ VRAe (42) 

viii. El proceso de respiración endógena genera un residuo sólido no biodegradable 

(RSSV,nDBO) a una tasa proporcional YnDBO/DBO, lo cual se puede expresar como 

sigue: 

ΠSSV,nbio = Ynbio/DBO ∙ RSSV/DBO (43) 

Los parámetros cinéticos para un sistema de lodos activados en aguas servidas se resumen 

en la Tabla 15. 

Tabla 15. Resumen de parámetros para un sistema de lodos activados en aguas servidas a 20 °C. 

Parámetro Valor Unidad Referencia 

kDBO
OAe  6 gDBO (gSSV d)-1 [5] 

KM,DBO
OAe  30 gDBO m-3 [5] 

YSSV/DBO
OAe  0,46 gSSV gDBO

-1 (estequiometría) 

kres 0,1 gDBO (gSSV d)-1 [5] 

Ynbio/DBO 0,2 - [5] 

 

4.2.5.4 Edad del lodo 

En el diseño de un sistema de lodos activados, uno de los parámetros fundamentales es el 

tiempo de retención de sólidos o “edad del lodo” (θS
RAe), el que se define como el cociente 

entre la masa de sólidos que se mantiene en la etapa de reacción aireada divido por la 

masa de sólidos que sale del sistema. En términos de la nomenclatura ocupada en esta 

sección, la edad del lodo queda definida por la ecuación (44). 
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θS
RAe =

CSSV,bio
F11 ∙ VRAe

QF12 ∙ CSSV,bio
F12 + QF16 ∙ CSSV,bio

F16  
(44) 

La edad del lodo promedio en un sistema convencional de lodos activados para aguas 

servidas es de 9 días [5]. 

4.2.5.5 Tiempo de retención hidráulica 

Otro parámetro de diseño relevante es el tiempo de retención hidráulica (θH) que se define 

como el cociente entre el volumen efectivo de un equipo divido por el caudal de entrada 

[61]. En el caso de un sistema de lodos activados convencional este parámetro se define 

solo en razón del caudal de afluente del agua a tratar [5], es decir, se tiene la siguiente 

expresión: 

θH
RAe =

VRAe

QF8
 

(45) 

Para procesos convencionales de lodos activados para aguas servidas se sugiere operar 

bajo un tiempo de retención hidráulica de entre 3 a 6 horas [5]. 

4.2.5.6 DBO 

Definida la edad del lodo y mediante los balances de masa del sistema, se puede estimar 

la concentración de DBO soluble en la salida de la reacción aeróbica según lo siguiente [5]: 

CDBO,soluble
F15 =

KM,DBO
OAe ∙ (1 + kres ∙ θS

RAe)

θS
RAe ∙ (YSSV/DBO

OAe ∙ kDBO
OAe − kres) − 1

 
(46) 

En base a esto, se puede determinar el flujo másico de DBO que se consume en la etapa 

de reacción aeróbica: 

ΠDBO
OAe = QF8 ∙ (CDBO

F8 − CDBO,soluble
F11 ) (47) 

Por su parte, la concentración total de DBO en la salida considerará tanto la soluble como 

la asociada a la biomasa activa producida. Por ejemplo, en la corriente F11 se tendrá lo 

siguiente: 

CDBO
F11 = CDBO,soluble

F11 + fDBO,biomasa ∙ CSSV,bio
F11  (48) 
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4.2.5.7 SST 

4.2.5.7.1 SSV 

Dado el modelo de Lawrence y McCarthy, se concluye que la concentración de sólidos 

suspendidos biodegradables a la salida de la reacción aeróbica es la siguiente [5]: 

CSSV,bio
F11 =

θS
RAe

θH
RAe ∙

YSSV/DBO
OAe ∙ (CDBO

F8 − CDBO,soluble
F11 )

(1 + kres ∙ θS
RAe)

 
(49) 

Por su parte, el flujo de sólidos suspendidos volátiles no biodegradables en la corriente de 

salida de la reacción aeróbica se calcula según lo siguiente [5]: 

CSSV,nbio
F11 =

θS
RAe

θH
RAe

∙ CSSV,nbio
F8 + xnbio/DBO ∙ kres ∙ CSSV,bio

F11 ∙ θS
RAe 

(50) 

Dado lo anterior, es posible obtener una expresión para los sólidos suspendidos volátiles 

totales en el licor de mezcla del reactor aeróbico (SSVLM) [5]: 

CSSV
F11 =

θS
RAe

θH
RAe ∙ [

YSSV/DBO
OAe ∙ QF8 ∙ (CDBO

F8 − CDBO,soluble
F11 )

(1 + kres ∙ θS
RAe)

∙ (1 + Ynbio/DBO ∙ kres ∙ θS
RAe) + CSSV,nbio

F8 ] 
(51) 

El SSVLM es otro parámetro de diseño que permite definir el sistema de lodos activados, y 

en un proceso convencional para aguas servidas este valor se fija en 2.000 mg L -1 [5]. Al 

establecer este valor, y a partir de la ecuación (51) es posible calcular el tiempo de retención 

hidráulico: 

θH
RAe =

θS
RAe

CSSV
F15 ∙ [

YSSV/DBO
OAe ∙ QF8 ∙ (CDBO

F8 − CDBO,soluble
F11 )

(1 + kres ∙ θS
RAe)

∙ (1 + Ynbio/DBO ∙ kres ∙ θS
RAe) + CSSV,nbio

F8 ] 
(52) 

Para los datos del proyecto, la edad del lodo y los SSVLM fijados previamente, se obtiene 

un θH de 7 horas lo cual se encuentra en el rango sugerido [5]. 

4.2.5.7.2 Sólidos inorgánicos 

Como estas especies no están sujetas a un cambio por la reacción que se da en el sistema, 

el balance de masa queda como sigue: 
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CIO
F11 =

θS
RAe

θH
RAe ∙ CIO

F8 
(53) 

4.2.5.7.3 Remoción de sólidos en el sedimentador 

Para un proceso convencional de sedimentación secundaria se alcanza una remoción de 

sólidos del 99% (χSST
S2 ) [58], con lo cual se puede calcular el flujo másico de SST que se 

liberan en el efluente clarificado de la corriente F12: 

ṁSST
F12 = (1 − χSST

S2 ) ∙ ṁSST
F11 (54) 

4.2.5.8 O2 

La remoción de oxígeno en un reactor aireado convencional está restringida por la 

transferencia de masa que se da entre las burbujas de gas y el licor de mezcla, y por tanto, 

depende del tipo de difusores, las condiciones de operación y la profundidad a la cual se 

ubican esto equipos [5]. Para difusores tubulares porosos en condiciones estándar y a una 

profundidad de 4,5 m se tiene una remoción de entre 0,28 y 0,32*** [5]. Por simplicidad se 

tomará el promedio en este rango de valores, y con esto, la tasa de consumo de oxígeno 

en la operación se calcula en base a la siguiente expresión: 

ΠO2

RAe = χO2

RAe ∙ ṁO2

F9  (55) 

Además, a partir de la estequiometría de la reacción la tasa de consumo de oxígeno en la 

reacción aeróbica se puede estimar como sigue:  

ΠO2

RAe = YO2/DBO
OAe ∙ ΠDBO

OAe + YO2/SSV
res ∙ ΠSSV,bio

res  (56) 

4.2.5.9 Caudal de aire atmosférico requerido 

A la etapa se alimenta aire atmosférico a una presión de 1 atm (Pt
F9) y se asume como una 

mezcla de N2 y O2 en una proporción molar de 79 : 21. En base a lo anterior, la presión 

parcial de oxígeno en la entrada a la etapa se calcula en 0,21 atm (pO2

F9 ). En base a esto, el 

 
*** Basado en la tasa de transferencia de oxígeno en condiciones estándar (SOTE, por sus siglas en 
inglés). 
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caudal de aire requerido en la etapa se estima en base a la misma metodología tomada en 

la sección anterior y la ecuación (118): 

QF9 =
ΠO2

RAe

χO2

RAe ∙
R ∙ TF9

pO2

F9 ∙ PM(O2)
 

(57) 

4.2.5.10 Caudal del efluente 

La concentración de sólidos en los lodos secundarios se sugiere mantener en 0,8% p/p [5], 

lo que se traduce en una concentración de SST de 8.000 mg L-1 en el underflow del 

sedimentador (CSST
F15 y CSST

F16). Con esto y el balance de masa de las etapas conjuntas 

(reacción aeróbica y sedimentación secundaria), se puede calcular el caudal de lodos 

secundarios que se transfieren a la línea de lodos: 

QF16 =
CSST

F11 ∙
VRAe

θS
− QF8 ∙ CSST

F12

CSST
F16 − CSST

F12
 

(58) 

Por otra parte, al resolver el balance de masa para SST en el sedimentador secundario, se 

puede obtener una expresión para el caudal de recirculación al reactor aireado: 

QF15 =
QF8 ∙ CSST

F11 − QF16 ∙ CSST
F16 − QF12 ∙ CSST

F12

CSST
F15 − CSST

F11  
(59) 

Por último, en base al balance de masa global, se estima la siguiente relación para los flujos 

de entrada y salida a la etapa conjunta: 

QF8 = QF12 + QF16 (60) 

4.2.5.11 Resumen balance de masa global 

La Tabla 16 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de reacción aeróbica, el error porcentual aproximado asociado al balance de masa 

global en la etapa, y los caudales de cada flujo. 
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Tabla 16. Resumen balance de masa de la reacción aeróbica y sedimentación secundaria. 

Especie 𝐅𝟖  

/ kg s-1 

𝐅𝟗  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟎  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟏  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟐 

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟓 

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟔 

/ kg s-1 

H2O 6,98 x 102 0,00 x 100 0,00 x 100 1,00 x 103 6,92 x 102 3,05 x 102 5,70 x 100 

NKT 2,75 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 4,04 x 10-2 2,79 x 10-2 1,23 x 10-2 2,30 x 10-2 

SST 5,71 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 2,51 x 101 1,73 x 10-2 2,44 x 101 4,56 x 10-2 

P 4,05 x 10-3 0,00 x 100 0,00 x 100 5,83 x 10-3 4,02 x 10-3 1,77 x 10-3 3,31 x 10-5 

O2 0,00 x 100 2,23 x 10-1 1,56 x 10-1 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 

N2 0,00 x 100 3,67 x 10-1 3,67 x 10-1 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 

HCO3
− 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 3,11 x 10-2 2,15 x 10-2 9,47 x 10-3 1,77 x 10-4 

Total 6,98 x 102 5,90 x 10-1 5,86 x 10-1 1,01 x 103 6,92 x 102 3,08 x 102 5,75 x 100 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal  

/ L s-1 

6,98 x 102 7,98 x 102 7,81 x 102 1,00 x 103 6,92 x 102 3,05 x 102 5,70 x 100 

 

4.2.6 Desinfección 

En esta etapa se inyecta cloro gas a través de la corriente F13 con el fin de reducir la 

concentración de coli hasta lo requerido por normativa (ver Tabla 4). Este desinfectante 

tiene una solubilidad en agua de 7.000 mg L-1 a 15,5 °C [5], y en medio acuoso genera 

ácido hipocloroso (HOCl). Este ácido y su base conjugada (ion hipoclorito, OCl−) conforman 

lo que se conoce como “cloro libre”. Por otro lado, el ácido hipocloroso reacciona con el ion 

amonio para formar cloroaminas, las que conforman lo que se conoce como “cloro 

combinado”. Todas estas especies poseen un potencial desinfectante, por lo tanto, el cloro 

total en el agua está representado por la suma en la concentración de estas especies [5]. 

El factor de destrucción de coliformes fecales en esta etapa depende de la concentración 

de cloro que se tenga a la salida de la etapa (cloro residual, expresado en la variable CCl2

F14), 

y el tiempo de contacto entre el agente desinfectante y el afluente a tratar (τDS). El modelo 

refinado de Collins y Selleck permite cuantificar este factor de destrucción, donde para 

aguas servidas con un producto CCl2

F14 ∙ τDs mayor a 3  NMP min (100 ml)-1, se tiene la 

siguiente expresión [5]: 

ξcoli
DS = 1 − (

CCl2

F14 ∙ τDS

3
)

−2,8

 

(61) 
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El tiempo de contacto convencional en un proceso de tratamiento de aguas servidas con 

cloro gas es de 30 minutos [5]. 

Además, dadas las condiciones del proyecto el factor de destrucción deseado en la etapa 

queda determinado por la siguiente expresión: 

ξcoli
DS =

Ccoli
14

Ccoli
F12 

(62) 

Por su parte, el cloro total en el agua decae de forma exponencial con respecto al tiempo 

de contacto en la etapa. Para el tiempo de contacto dado, la concentración de esta especie 

en la entrada se puede modelar según la siguiente ecuación [65]: 

CCl2

 F14 = 0,7 ∙ CCl2

F12 ∙ exp(−0,003 ∙ τDS) (63) 

Así, reemplazando (63) en (61) se obtiene la siguiente expresión para la dosis de cloro 

requerida: 

CCl2

F12 = 4,3 ∙
(1 − ξcoli

DS )
−

1
2,8

τDS ∙ exp(−0,003 ∙ τDS)
 

(64) 

Asumiendo que todo el cloro gas inyectado en el sistema se absorbe en el afluente a tratar, 

se concluye que el flujo másico de esta especie requerido en el proceso se calcula como 

sigue: 

ṁCl2

F13 = QF12 ∙ CCl2

F12 (65) 

lo cual da un valor de 2,62 x 10-4 kg s-1. 

 

4.2.7 Espesado 

4.2.7.1 Acondicionamiento de lodos secundarios 

Previo al ingreso de los lodos secundarios a la etapa de espesado se deben agregar 

agentes floculantes, los que tienen la funcionalidad de aumentar la eficiencia de remoción 

de los sólidos. La dosis promedio sugerida en un equipo como el descrito en la sección 

2.1.2.1 es de 5 g (kg SST)-1 [5].  
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En términos de parámetros de calidad del agua, estos polímeros se caracterizan como SSV 

no biodegradables, por lo cual el flujo de sólidos suspendidos totales que entran a la etapa 

de espesado se calcula en base a la siguiente expresión: 

ṁSST
F16 = QF16 ∙ CSST

F16 + ṁpolímeros
ES  (66) 

4.2.7.2 Remoción de SST 

La remoción promedio de SST en mesas espesadoras con acondicionamiento de lodos es 

de 0,94 (χSST
ES ) [5]. Dado lo anterior, el flujo másico de SST que se retiene en la corriente F18 

se calcula según la siguiente ecuación: 

ṁSST
F18 = χSST

ES ∙ ṁSST
F16 (67) 

La concentración de sólidos en lodos a la salida de una etapa como la estudiada es de 5% 

p/p [5], lo que se traduce en una concentración de SST de 50.000 mg L-1 en el underflow de 

la mesa espesadora (CSST
F18). Con esto, es posible estimar el caudal de lodos secundarios 

espesados que salen de esta etapa: 

QF18 =
ṁSST

F18

CSST
F18  

(68) 

4.2.7.3 DBO 

Dada la remoción de SST en la operación, se asume un cambio equivalente en la demanda 

bioquímica de oxígeno, con lo cual se obtiene la siguiente expresión para este parámetro: 

CDBO
F18 = χSST

ES ∙
QF16 ∙ CDBO

F16

QF18  
(69) 

4.2.7.4 Caudal del efluente 

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entra y sale a la etapa, se obtiene 

el siguiente balance de masa global simplificado: 

QF17 + QF18 = QF16 (70) 
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4.2.7.5 Resumen balance de masa global 

La Tabla 17 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de espesado, el error porcentual aproximado asociado al balance de masa global 

en la etapa, y los caudales de cada flujo. 

Tabla 17. Resumen balance de masa espesado. 

Especie 𝐅𝟏𝟔 

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟕  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟖  

/ kg s-1 

H2O 5,70 x 100 4,84 x 100 8,62 x 10-1 

SST 4,59 x 10-2 2,75 x 10-3 4,31 x 10-2 

Total 5,75 x 100 4,84 x 100 9,05 x 10-1 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 5,70 x 100 4,84 x 100 8,62 x 10-1 

 

4.2.8 Reacción anaeróbica 

4.2.8.1 Mezcla de lodos 

Para estimar los SSV biodegradables, los SSV no biodegradables y los sólidos suspendidos 

inorgánicos que se tienen en la corriente F7, basta seguir la misma metodología usada en 

la sección 3 para estimar el fraccionamiento de SST y DBO. La Tabla 18 presenta los 

resultados de este procedimiento. 

Tabla 18. Fraccionamiento DBO y SST en corriente F7. 

Parámetro Valor Unidad 

CDBO,soluble 4.708 mg L-1 

CSSV,bio 11.596 mg L-1 

CDBO 18.833 mg L-1 

CSSV,nbio 11.804 mg L-1 

CIO 6.600 mg L-1 

CSST 30.000 mg L-1 

 

Dado que a la etapa ingresa una mezcla de lodos primarios y secundarios, los parámetros 

de calidad del agua de la corriente F23 se calculan en base a la siguiente expresión: 
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Ci
F19 =

QF7 ∙ Ci
F7 + QF18 ∙ Ci

F18

QF7 + QF18  
(71) 

4.2.8.2 Estequiometría 

En primer lugar, hay que notar que en esta etapa se degrada la materia orgánica tanto de 

los lodos primarios como de los secundarios, por lo tanto, es necesario diferenciar las 

estequiometrías que siguen cada tipo de residuo orgánico.  

Para el primer caso, la carga orgánica de las aguas servidas se modeló como una molécula 

con fórmula química C10H19O3N, lo que es consistente con la caracterización de lodos 

primarios reportada en bibliografía [66]. En base a esto, se sigue el modelo de Rittmann y 

McCarthy para obtener la siguiente estequiometría asociada al proceso de metanogénesis 

a partir de lodos primarios (ver detalle de cálculos y supuestos en Anexo 10.2.3): 

c0C10H19O3N + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4NH4

+ + c5C5H7O2N + c6e− + c7H+ (r.3) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,34; c2 = 0,17; c3 = 0,018, c4 = 0,018, c5 = 0,0025, c6 = 0,95 y c7 = 

0,95.  

Un resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 19. 

Tabla 19. Resumen rendimiento másico proceso de metanogénesis a partir de lodos primarios. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐃𝐁𝐎
𝐎𝐄,𝐚𝐧    

/ gi gDBO 

H2O - 0,79 

CO2 + 0,94 

HCO3
− + 0,13 

NH4
+ (expresado como NKT) + 0,039 

C5H7O2N (expresado como SSV) + 0,04 

 

Por su parte, la carga orgánica en los lodos secundarios corresponde a la biomasa de los 

microorganismos aeróbicos producidos en la línea de aguas, los que se modelan como 

(C5H7O2N)aer. En base a esto, se sigue el modelo de Rittmann y McCarthy para obtener la 

siguiente estequiometría asociada al proceso de metanogénesis a partir de lodos 

secundarios (ver detalle de cálculos y supuestos en Anexo 10.2.4): 
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c0(C5H7O2N)aer + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4CH4 + c5NH4

+ + c6(C5H7O2N)ana (r.4) 

donde c0 = 0,050; c1 = 0,19; c2 = 0,71; c3 = 0,048; c4 = 0,12; c5 = 0,048; c6 = 0,0025. 

Dado que en este caso el consumo de sustrato está asociado a la biomasa aeróbica, se 

calcula el rendimiento molar con respecto a los SSV usando la ecuación (38), y luego se 

divide por el factor fDBO,biomasa.  El resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 

20. 

Tabla 20. Resumen rendimiento másico proceso de metanogénesis a partir de lodos secundarios. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐒𝐒𝐕
𝐌,𝐋𝟐

  

/ gi gSSV
-1 

H2O - 0,43 

CO2 + 0,39 

HCO3
− + 0,36 

NH4
+ (expresado como NKT) + 0,11 

CH4 + 0,24 

C5H7O2N (expresado como SSV) + 0,04 

 

4.2.8.3 Requerimiento de nutrientes 

Como ya se discutió previamente, para sistemas anaeróbicos la razón DBO:NKT:P debe ser 

de a lo menos 250:5:1 para asegurar el correcto funcionamiento de los microorganismos 

[5]. En el caso estudiado, se tiene una proporción de 250:1:0,1 por lo cual sería necesario 

agregar nutrientes hasta alcanzar una calidad del agua con una concentración de NKT de 

300 mg L-1 y de P de 50 mg L-1, a fin de alcanzar el mínimo de nutrientes sugeridos para la 

operación. 

4.2.8.4 Modelo de reactor perfectamente agitado 

El modelo usado para diseñar la etapa se basa en los balances de masa de DBO y los 

sólidos en el sistema, por lo que el diagrama de la Figura 22 servirá como guía para la 

explicación sucesiva. 
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Figura 22. Esquema de la etapa de reacción anaeróbica. 

Para resolver los balances de masa de la etapa, se tomaron los siguientes supuestos: 

i. Toda la DBO de entrada se convierte en DBO soluble, por lo cual, la concentración 

de sólidos suspendidos volátiles biodegradables en el sistema (CSSV,bio) 

corresponde a biomasa activa de microorganismos anaeróbicos (Xa,ana). 

ii. La masa de microorganismos que ingresan se considera despreciable (es decir, 

Xa,ana
F23 = 0). 

iii. El reactor anaeróbico se modela como un sistema perfectamente agitado, y se 

asume que el caudal efluentes es el mismo que el afluente. 

iv. Los procesos de metanogénesis a partir de lodos primarios y secundarios siguen la 

misma cinética (expresada como consumo de DBO), la cual se expresa según un 

comportamiento tipo Monod: 

ΠDBO
M,RAn = kDBO

M,RAn ∙
CDBO

KM,DBO
M,RAn + CDBO

∙ Xa,ana ∙ VRAn  
(72) 

v. La temperatura de operación es de 35 °C. 

Los parámetros cinéticos para un sistema anaeróbico en aguas servidas se resumen en la 

Tabla 21. 

Tabla 21. Resumen de parámetros para un sistema anaeróbico a 35 °C. 

Parámetro Valor Unidad Referencia 

kDBO
M,RAn

 9,9 gDBO (gSSV d)-1 [5] 

KM,DBO
M,RAn

 120 gDBO m-3 [5] 

YSSV/DBO
M,L1

 = YSSV/DBO
M,L2

 = YSSV/DBO
M,RAn

 0,04 gSSV gDBO
-1 (estequiometría) 
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4.2.8.5 Tiempo de retención hidráulica 

En el caso del reactor anaeróbico, el tiempo de retención hidráulica queda definido por la 

siguiente ecuación: 

θH
RAn =

VRAn

QF19  
(73) 

De acuerdo con lo especificado en el DS4 para este tipo de operaciones de estabilización 

de lodos se requiere un θH
RAn mayor a 15 días [8]. Para una planta con un proceso 

anaeróbico de lodos mixtos y un caudal similar al usado en el proyecto se usa un tiempo de 

retención hidráulica de 20 días [57], por lo que se toma este valor para diseñar la etapa. 

4.2.8.6 DBO 

A partir de los balances de masa del sistema, se puede estimar la concentración de DBO 

soluble en la salida del reactor anaeróbico según la siguiente expresión: 

CDBO,soluble
F21 =

KM,DBO
M,RAn

θH
RAn ∙ YSSV/DBO

M,RAn ∙ kDBO
M,RAn − 1

 
(74) 

En base a esto, se puede determinar el flujo másico de DBO que se consume para la 

estabilización de los lodos primarios y secundarios (ΠDBO
M,L1

 y ΠDBO
M,L2

, respectivamente): 

ΠDBO
M,L1 = QF7 ∙ (CDBO

F7 − CDBO,soluble
F21 ) (75) 

ΠDBO
M,L2 = QF18 ∙ (CDBO

F18 − CDBO,soluble
F21 ) (76) 

Sumando ambas tasas de consumo, se puede obtener el balance de masa de DBO para el 

proceso completo de metanogénesis de los lodos mixtos (RDBO
M,RAn

): 

ΠDBO
M,RAn = QF19 ∙ (CDBO

F19 − CDBO,soluble
F21 ) (77) 

Por su parte, la concentración total de DBO en la salida considerará tanto la soluble como 

la asociada a la biomasa activa producida (particulado). En base a lo anterior, la 

concentración de DBO en la corriente F21 se estima en base a lo siguiente: 

CDBO
F21 = CDBO,soluble

F21 + fDBO,biomasa ∙ CSSV,bio
F21  (78) 
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4.2.8.7 SST 

Del modelo planteado, se concluye que la concentración de sólidos suspendidos 

biodegradables a la salida de la reacción anaeróbica es la siguiente: 

CSSV,bio
F21 = YSSV/DBO

M,RAn ∙ (CDBO
F19 − CDBO,soluble

F21 ) (79) 

Por su parte, las concentraciones de sólidos suspendidos volátiles no biodegradables y de 

inorgánicos no sufren cambios con respecto al flujo de entrada. 

4.2.8.7.1 Remoción de sólidos asociada a la estabilización de los lodos de la planta 

Para corroborar que el proceso planteado cumple con lo requerido por el DS4, es necesario 

calcular la remoción de SSV en la etapa de reacción anaeróbica según la siguiente 

expresión: 

χSSV
RAn =

CSSV
F19 − CSSV

F21

CSSV
F19  

(80) 

De acuerdo con los resultados obtenidos, se alcanzaría una remoción de SSV del 43%p/p, 

por lo cual se tendrían efectivamente lodos estabilizados en su potencial de atracción de 

vectores sanitarios a la salida de la etapa. 

4.2.8.8 Caudal de biogás de salida 

Por simplicidad se asume que el biogás que se genera en el reactor se compone 

únicamente de metano y dióxido de carbono. Para estimar el caudal de esta corriente, se 

asume un comportamiento de gases ideales y una presión de operación (Pt
F20) de 1 atm: 

QF20 = (
ṁCH4

F20

PM(CH4)
+

ṁCO2

F20

PM(CO2)
) ∙

R ∙ TF20

Pt
F20  

(81) 

4.2.8.9 Resumen balance de masa global 

La Tabla 22 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de reacción anaeróbica, el error porcentual aproximado asociado al balance de 

masa global en la etapa, y los caudales de cada flujo. 
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Tabla 22. Resumen balance de masa de la reacción anaeróbica. 

Especie 𝐅𝟏𝟗  

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟎  

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟏  

/ kg s-1 

H2O 3,32 x 100 0,00 x 100 3,30 x 100 

NKT 9,95 x 10-4 0,00 x 100 3,30 x 10-3 

SST 1,17 x 10-1 0,00 x 100 7,35 x 10-2 

P 1,66 x 10-4 0,00 x 100 1,66 x 10-4 

CO2 0,00 x 100 1,59 x 10-2 0,00 x 100 

HCO3
− 2,67 x 10-5 0,00 x 100 7,83 x 10-3 

CH4 0,00 x 100 1,33 x 10-2 0,00 x 100 

Total 3,4 x 100 2,92 x 10-2 3,40 x 100 

Error / % 2,63 x 10-1 

Caudal / L s-1 3,32 x 100 3,01 x 101 3,32 x 100 

 

Si bien el error en el balance de masa en esta etapa no es significativo con respecto a los 

resultados globales, pues no alcanza a ser el 1% del total, corresponde a un flujo de 0,005 

kg s-1 lo que es equivalente al 40% de lo que se produce de metano. Luego, es necesario 

entender de mejor manera que tan relevante puede ser este error.  

Dado que se definió la estequiometría tanto para los lodos primarios como para los 

secundarios, no se presenta una discrepancia en el balance de masa asociado a la reacción 

bioquímica. Luego, el error se atribuye a la metodología usada para estimar la DBO y los 

SSV biodegradables, lo cual podría repercutir en el cálculo de los lodos generados en el 

proceso. Sin perjuicio de lo anterior, el flujo atribuido al error en la etapa es equivalente al 

7% de los SST a la salida de esta, por lo cual, no se considera que sea de relevancia para 

el análisis global del proceso. 

 

4.2.9 Deshidratado 

4.2.9.1 Acondicionamiento de lodos estabilizados 

Previo al ingreso de los lodos secundarios a la etapa de espesado se deben agregar 

agentes floculantes, los que tienen la funcionalidad de aumentar la eficiencia de remoción 
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de los sólidos. La dosis promedio sugerida en un equipo como el descrito en la sección 

2.1.2.3 es de 11,3 g (kg SST)-1 [5].  

En términos de parámetros de calidad del agua, estos polímeros se caracterizan como SSV 

no biodegradables, por lo cual el flujo de sólidos suspendidos totales que entran a la etapa 

de deshidratado se calcula en base a la siguiente expresión: 

ṁSST
F21 = QF21 ∙ CSST

F21 + ṁpolímeros
DH  (82) 

4.2.9.2 Remoción de SST 

La remoción promedio de SST en centrífugas con acondicionamiento de lodos es de 0,95 

como mínimo (χSST
DH ) [5]. Dado lo anterior, el flujo másico de SST que se retiene en la corriente 

F23 se calcula según la siguiente ecuación: 

ṁSST
F23 = χSST

DH ∙ ṁSST
F21 (83) 

La concentración de sólidos en los lodos a la salida de una etapa como la estudiada varía 

entre 22% y 35% p/p [5]. Para alcanzar la humedad del lodo esperada, se decide establecer 

una concentración de SST de 450.000 mg L-1 en la corriente F23 (CSST
F23). Con esto, es posible 

estimar el caudal de lodos de salida de la planta: 

QF23 =
ṁSST

F23

CSST
F23  

(84) 

Una vez realizados los cálculos, se corrobora que la concentración de sólidos en el lodo de 

salida de esta etapa es de 32% p/p, lo cual está en el rango sugerido. 

4.2.9.3 DBO 

Dada la remoción de SST en la operación, se asume un cambio equivalente en la demanda 

bioquímica de oxígeno, con lo cual se obtiene la siguiente expresión para este parámetro: 

CDBO
F23 = χSST

DH ∙
QF21 ∙ CDBO

F21

Q 
F23  

(85) 

4.2.9.4 Caudal del efluente 

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entra y sale a la etapa, se obtiene 

el siguiente balance de masa global simplificado: 
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QF21 = QF22 + QF23 (86) 

4.2.9.5 Resumen balance de masa global 

La Tabla 23 resume el balance de masa de las principales especies involucradas en el 

proceso de deshidratado, el error porcentual aproximado asociado al balance de masa 

global en la etapa, y los caudales de cada flujo. 

Tabla 23. Resumen balance de masa deshidratado. 

Especie 𝐅𝟐𝟏 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟐 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟑 

/ kg s-1 

H2O 3,30 x 100 3,16 x 100 1,44 x 10-1 

SST 7,43 x 10-2 3,72 x 10-3 7,06 x 10-2 

Total 3,39 x 100 3,17 x 100 2,15 x 10-1 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 3,32 x 100 3,16 x 100 1,57 x 10-1 

 

4.2.10 Resumen resultados 

A partir de la metodología anterior, se iteran los resultados hasta obtener un error menor al 

1% en el punto de mezcla del efluente de las etapas de pretratamiento y el agua clarificada 

proveniente de la línea de lodos (F6). En base a esto, el balance global del proceso se 

puede ver en el esquema de la Figura 23. 

 

Figura 23. Esquema del balance de masa global del proceso planteado para el caso base, donde la etiqueta 
“insumos” contiene a los polímeros usados para acondicionar los procesos de espesado y deshidratado, y 

además, los nutrientes requeridos en la etapa de reacción anaeróbica. 
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Con respecto a las salidas secundarias del proceso, se puede apreciar que se producen 

19,6 t d-1 de lodos y 7,4 t d-1 de desechos provenientes del pretratamiento. Por su parte, se 

generan 2,5 t d-1 de biogás para ser valorizado.  

Es importante notar que estos resultados están sujeto a un error porcentual de 0,01% en el 

balance de masa, que se propaga principalmente a partir de la etapa de reacción 

anaeróbica, pero que no se considera significativo para los resultados obtenidos dada la 

discusión presentada en la sección 4.2.8.9. 

En lo que se refiere al efluente de salida de la planta, se alcanzan los parámetros de calidad 

del agua requeridos por normativa, los que se resumen en la Tabla 24. 

Tabla 24. Resumen de parámetros de calidad del agua efluente de salida de la planta. 

Parámetro Valor DS90-AF Unidad 

DBO 16 35 mg L-1 

NKT 40 50 mg L-1 

SST 25 80 mg L-1 

P 6 10 mg L-1 

A&G 15 20 mg L-1 

coli 103 103 NMP (100 ml)-1 

 

Finalmente, y en lo que respecta a los lodos de salida de la planta, se alcanzan los 

parámetros de calidad requeridos para categorizarlos como “lodos tipo B”, los que se 

resumen en la Tabla 25. 

Tabla 25. Resumen de parámetros de calidad del lodo de salida de la planta. 

Parámetro Valor DS4 Unidad 

Remoción SSV 47 >38 % 

Humedad lodo salida 67 <70 %p/p 

coli / SST 7 x 103 <2 x 106 NMP gSST-1 

θH
RAn 20 >15 días 
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4.3 Dimensionamiento de equipos 

En base a los resultados obtenidos a través de la resolución de los balances de masa fue 

posible establecer las dimensiones características de los equipos más relevantes del 

proceso planteado. La planta se diseñó en dos líneas paralelas para cada proceso, vale 

decir, el caudal a tratar en cada etapa se dividió en dos. Con esto y las ecuaciones de 

diseño se calcularon las dimensiones características de los equipos requeridos. Lo anterior, 

se establece como medida en el caso que una línea falle en su operación o se necesite 

realizar la mantención de una o varias etapas del proceso. 

 A continuación, se detallan las ecuaciones de diseño y las dimensiones características de 

los equipos seleccionados en cada etapa. 

4.3.1 Tamizado 

En este caso en particular no se tiene una ecuación de diseño que permita dimensionar el 

equipo, por lo que este se elegió por catálogo de acuerdo al orificio de apertura de 12,5 mm 

y un caudal de tratamiento de 350 L s-1.  

4.3.2 Desarenado y desengrasado 

La Figura 24 presenta un esquema del equipo dimensionado.  

 

Figura 24. Esquema de un equipo desarenador-desengrasador aireado. 

En un desarenador-desengrasador aireado como el requerido en la etapa se sugiere un 

tiempo de retención hidráulica de 3 minutos (θH
DD)[5], en base a esto se puede calcular el 

volumen del equipo mediante la siguiente ecuación: 
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V01
DD = θH

DD ∙ QF3/2 (87) 

Asimismo, se sugiere una proporción ancho-alto (W01
DD: H01

DD) de 1,5 : 1 y largo-ancho 

(L01
DD: W01

DD) de 4 : 1 [5], con lo cual, se puede obtener la siguiente expresión para el largo 

del equipo: 

L01
DD = (24 ∙ V01

DD)
1/3

 (88) 

Finalmente, el área superficial de un equipo queda definida por la siguiente expresión: 

ADD =
1

4
∙ (24 ∙ θH

DD ∙ QF3/2)
2/3

 
(89) 

4.3.3 Sedimentación primaria 

La Figura 25 presenta un esquema del equipo dimensionado. 

 

Figura 25. Esquema de un sedimentador primario circular. 

Para un sedimentador primario se sugiere operar a la una tasa superficial de clarificación 

(ϑS1) de 40 m3 (m2 d)-1, con lo cual, el área superficial de un equipo se calcula de acuerdo 

con la siguiente expresión: 

A01
𝑆1 =

QF8/2

ϑS1  
(90) 
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4.3.4 Reacción aeróbica 

El volumen del reactor aireado se concluyó a partir de la ecuación (45) y el tiempo de 

retención hidráulico de 6 horas obtenido en la sección 4.2.5.5. 

4.3.5 Sedimentación secundaria 

En este caso se dimensionaron sedimentadores continuos circulares similares a los de la 

Figura 25, pero con las ecuaciones de diseño deducidas a partir de la teoría del flux másico 

y el desarrollo de Riddel et al. [67]. En primer lugar, es necesario calcular la razón de 

recirculación de lodos al reactor aireado (R̅) a partir de la siguiente expresión: 

R̅ =
QF14

QF11 
(91) 

Para el diseño del proyecto se tiene una razón de recirculación de 0,5. 

Luego, es necesario calcular la razón de recirculación crítica del sistema (R̅crit) en base a 

la siguiente ecuación: 

R̅crit =
CSST

F11

4
𝑦

+ CSST
F11

 
(92) 

donde 𝑦 es un parámetro asociado a la decantación de los lodos y para aguas servidas se 

tiene un valor típico de 0,345 L g-1 [67]. Reemplazando la concentración se sólidos 

suspendidos totales en la corriente de salida del reactor aireado se obtienen una razón de 

recirculación crítica de 0,3. 

Para la condición en que la razón de recirculación es mayor que la crítica, el autor establece 

la siguiente expresión para calcular el área de un sedimentador secundario: 

A01
S2 = 1,25 ∙

QF11/2

v0 ∙ y ∙ exp(−n ∙ CSST
F11)

 
(93) 

donde v0 es otro parámetro cinético asociado a la decantación de los lodos y para aguas 

servidas se tiene un valor típico de 7 m h-1 [67]. 

4.3.6 Desinfección 

La Figura 26 presenta un esquema del equipo dimensionado. 



63 

 

 

Figura 26. Esquema de un estanque de contacto para la desinfección. 

Para dimensionar un estanque de contacto como el requerido para la etapa de desinfección, 

se asume un tiempo de retención hidráulica igual al tiempo de contacto de desinfección 

(τDS), con lo cual se obtiene la siguiente expresión: 

V01
DS = τDS ∙ QF12/2 (94) 

4.3.7 Espesado 

La Figura 27 presenta un esquema del equipo dimensionado.  

 

Figura 27. Esquema de una mesa espesadora. 

Para este equipo se sugiere operar bajo una carga de SST (ϑES) de 200 kg (m h)-1, con lo 

cual el largo del equipo se calcula de acuerdo con la siguiente expresión: 
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L01
ES =

ṁSST
F16/2

ϑES  
(95) 

4.3.8 Reacción anaeróbica 

La Figura 28 presenta un esquema del equipo dimensionado.  

 

Figura 28. Esquema de un reactor anaeróbico continuo. 

En este equipo se puede ver que se tendrá una fase líquida, donde ocurren las reacciones, 

y una fase gaseosa. El volumen de la primera fase se estima en base al tiempo de retención 

hidráulica definido previamente: 

Vl,01
RAn = θH

RAn ∙ QF19/2 (96) 

Por bibliografía se tiene que para reactores biológicos la fase líquida corresponde al 75% 

del volumen total del equipo [68], con lo cual se puede estimar el volumen total de un reactor 

en esta etapa. 

4.3.9 Deshidratado 

La Figura 29 presenta un esquema del equipo dimensionado. 
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Figura 29. Esquema de una centrífuga continua. 

Para dimensionar este equipo se usa la teoría sigma, mediante la cual se tiene la siguiente 

expresión [69]: 

QF21 = vss ∙ ∑ (97) 

donde vss es la velocidad de sedimentación de Stokes (en m s-1) y ∑ es el área equivalente 

de sedimentación (en m2) que depende de la geometría del equipo y la velocidad de giro 

ωDH. 

En base al desarrollo de Bell et al. (2014) la ecuación (97) se puede reformular para definir 

el diámetro de la centrífuga (D01
DH) en función de las condiciones de operación: 

D01
DH = 2 ∙ √

18 ∙ QF21/2

π ∙ dp
2 ∙ r̅so ∙ ω2 ∙ (ρs − ρl)

∙ [
ln(1/r̅l)

1 − r̅l
2 ] ∙ (

r̅so ∙ μl

L̅
)

3

 

(98) 

Para la deshidratación de lodos provenientes de aguas servidas se tienen los parámetros 

típicos para un equipo de centrífuga continua presentados en la Tabla 26. 

Tabla 26. Resumen de los parámetros para el dimensionamiento de una centrífuga continua a 35 °C. 

Parámetro Valor Unidad  Referencia 

dP 51 µm [70] 

r̅so 0,6 - [69] 

ω 2.450 RPM [71] 

ρs 1.100 kg m-3 [72] 

ρl 994 kg m-3 [60] 
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r̅l 0,8 - [69] 

μl 0,72 x 10-3 kg (m s)-1 [60] 

L̅ 1,7 - [69] 

 

4.3.10 Resumen resultados 

El resumen del dimensionamiento de los principales equipos del proceso se presenta en la 

Tabla 27. 

Tabla 27. Resumen del dimensionamiento de los principales equipos de una PTAS convencional. 

Etapa Número/etapa Dimensión 
característica 

Valor 
unitario 

Valor total Unidad 

TM 2 Apertura rejilla 12,5 - mm 

DD 2 Área 7,6 15,2 m2 

S1 2 Área 762,1 1.524,2 m2 

RAe 2 Volumen 10.013,6 20.027,2 m3 

S2 2 Área 539,7 1.079,5 m2 

DS 2 Volumen 6.298,0 12.596,0 m2 

ES 2 Largo 0,4 - m 

Ran 2 Volumen 4.000,1 8.000,2 m3 

DH 2 Diámetro 0,4 - m 

4.4 Balances de energía 

4.4.1 Consumo energético por equipos 

Para estimar el consumo energético asociado al proceso global, se dispone del 

requerimiento energético asociado a las principales etapas del proceso, estandarizados por 

el caudal afluente de la etapa o su dimensión característica. Asimismo, se estima el 

requerimiento energético asociado al transporte de fluidos en el proceso (piping). El 

resumen de estos valores y la bibliografía consultada se encuentra en la Tabla 28. 
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Tabla 28. Resumen de factores de rendimiento energético asociados a las principales etapas del proceso de 
tratamiento de aguas convencional. 

Etapa Variable/ 

dimensión 

Ponderación Unidad Referencia 

TM F1 0,0004 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

DD F3 0,008 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

S1 F6 0,009 kWh (m3 tratado)-1 [73] 

RAe F9 0,7 kWh (m3 aire)-1 [73] 

S2 F11 0,004 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

DS F12 0,002 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

ES F16 0,001 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

Ran VRAn 0,007 kW (m3 reactor)-1 [5] 

DH F21 0,009 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

Piping línea de 

aguas 
F1 0,04 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

Recirculación lodos 
activados 

F15 0,01 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

Piping línea lodos F16 0,0008 kWh (m3 tratado)-1 [5] 

 

El requerimiento energético total de las principales etapas asociadas al proceso de 

tratamiento de aguas es de 0,7 kWh por m3 tratado, cuyo valor se encuentra en el rango 

esperado para este tipo de procesos. La distribución porcentual del gasto energético por 

etapas se puede ver en la Figura 30. 
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Figura 30. Distribución porcentual del requerimiento energético por etapas en la “línea base”. 

 

4.4.2 Precalentamiento de lodos 

Dado que la etapa de reacción anaeróbica se diseña a una temperatura de operación de 

35 °C, es necesario realizar una estimación de los requerimientos energéticos asociados a 

dicha operación. En la descripción del caso base se tomó una temperatura del afluente de 

entrada a la planta de 20 °C, la cual se asume que no varía significativamente hasta la 

etapa de reacción anaeróbica. En base a esto, el diseño del proceso requiere una etapa de 

calentamiento de los lodos con vapor en un intercambiador de calor (IC), como se puede 

ver en la Figura 31. 
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Figura 31. Esquema de la etapa de precalentamiento de los lodos que ingresan a la etapa de reacción 

anaeróbica, donde Q̇IC es el calor transferido en el intercambiador de calor. 

En este sentido, el balance de energía en estado estacionario para el reactor anaeróbico 

se puede expresar en relación a la conversión de SST (χSST) [74]: 

0 = ṁSST
F19 ∙ ∑ Θi ∙ (Hf,i,TIC − Hf,i,TRAn)

 

i

− χSST ∙ ṁSST
F19 ∙ ΔHr,TRAn + Q̇RAn − ẆRAn 

(99) 

donde Θi es la cociente entre el flujo másico de entrada de la especie i y el de SST; Hf,i,TIC y 

Hf,i,TRAn son la entalpía de formación de la especie i a temperatura TIC y a TRAn, 

respectivamente; ΔHr,TRAn la entalpía de reacción; Q̇RAn el calor intercambiado con el 

ambiente; y ẆRAn el trabajo realizado sobre el sistema. 

Para simplificar el balance de energía anterior, se toman los siguiente supuestos: 

i) La entalpía de reacción es despreciable. 

ii) El sistema está aislado térmicamente. 

iii) El trabajo que realiza el mezclador sobre el sistema es despreciable. 

De este modelo se concluye que Hi,TIC = Hi,TRAn y, por tanto, la temperatura a la cual tienen 

que entrar los lodos es igual a TRAn. 

Dado lo anterior, el calor requerido para calentar los lodos de entrada se puede calcular en 

base al balance de energía en esta fase: 

Q̇IC = (∑ ṁi
F19

 

i

) ∙ c̅p,lodos ∙ (TRAn − TES) 
(100) 
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donde c̅p,lodos es el calor específico promedio de los lodos, y se puede estimar en base a la 

siguiente fórmula  [75]:  

c̅p,lodos(/ kJ (kg K)−1) = 1,05 ∙ xSST
F19 + 3,18 ∙ (1 − xSST

F19) (101) 

En base a estas ecuaciones, se concluye que se requiere un intercambiador de calor capaz 

de transferir 0,06 kWh (m3 tratado)-1 para suplir los requerimiento energéticos de la etapa 

de reacción anaeróbica.  

Para aprovechar el biogás obtenido en la etapa de reacción anaeróbica, se propone 

valorizar energéticamente estos flujos en un sistema combinado de generación eléctrica y 

calórica (CHP, por sus siglas en inglés), de forma tal de aprovechar el vapor generado en 

esta etapa para suplir los requerimientos energéticos en el reactor anaeróbico (integración 

energética). En consideración que el vapor producido en el equipo puede ser mayor que el 

requerido en el proceso, se plantea el esquema de proceso presentado en la Figura 32. 

 

Figura 32. Esquema de la etapa de valoración energética del biogás. 

La energía eléctrica generada en la etapa (ẆCHP) se calcula a partir del calor liberado en la 

combustión del metano presente en el biogás: 

ẆCHP = Φel
CHP ∙ (PCICH4

∙ ṁCH4

F20 ) (102) 

donde Φel
CHP es la eficiencia eléctrica de una turbina generadora y PCICH4

 el poder calorífico 

inferior del metano.  
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Por su parte, el calor generado en la etapa (Q̇CHP) se calcula en base a una expresión 

similar: 

Q̇CHP = (Φ 
CHP − Φel

CHP) ∙ (PCICH4
∙ ṁCH4

F20 ) (103) 

donde Φ 
CHP es la eficiencia de un sistema combinado de potencia y calor. 

A partir de los datos de la Tabla 29 se puede obtener que la electricidad y vapor producidos 

en el proceso. 

Tabla 29. Parámetros requeridos para calcular la recuperación energética del biogás en un CHP. 

Parámetro Valor Unidad Referencia 

Φel
CHP 0,38 - [5] 

Φ 
CHP 0,75 - [5] 

PCICH4
 55.600 kJ kg-1 [76] 

 

A partir de estos datos, es posible calcular la recuperación de energía eléctrica del agua 

servida en el proceso anaeróbico (E/QAn) según la siguiente ecuación: 

E/QAn =
ẆCHP

QF1  
(104) 

con lo cual se obtiene un valor de 0,11 kWh (m3 tratado)-1, lo que corresponde casi al 10% 

de la energía química teórica contenida en este tipo de residuos (ver sección 1.1). 

4.4.3 Resumen de resultados 

En base a los resultados anteriores, el balance energético global de la planta se resume en 

la Tabla 30. 

Tabla 30. Resumen del balance energético de una PTAS convencional. 

 Potencia eléctrica 

/ kWh (m3 tratado)-1 

Potencia calórica 

/ kWh (m3 tratado)-1 

Consumo - 0,65 - 0,066 

Generación + 0,11 + 0,11 

Total - 0,54 + 0,044 
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En base a estos resultados, se concluye que el proceso produce calor en forma de vapor 

de agua para suplir procesos no previstos, y que el requerimiento de electricidad global del 

proceso es de 0,54 kWh (m3 tratado)-1. 
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5 PTAS con CCMs 

5.1 Diagrama de bloques del proceso 

Para incorporar la etapa de reacción electroquímica asociada a las CCMs se decide incluirla 

antes de la reacción aeróbica, en base al diseño sugerido en literatura y discutido en la 

sección 1.2. Un esquema simplificado del proceso planteado para una PTAS con CCMs se 

puede ver en la Figura 33. 

 

Figura 33. Diagrama de bloques simplificado de la PTAS con CCMs. 

La composición de cada uno de los flujos del proceso anterior, de acuerdo a la nomenclatura 

usada en la Figura 33, se puede ver en la Tabla 31. 

Tabla 31. Caracterización de los principales flujos del diagrama de bloques del proceso presentado en la 
Figura 33. 

Flujo Definición Composición 

F1 Afluente planta H2O, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G 

F2 Residuos sólidos H2O, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G 

F3 Afluente DD H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G 

F4 Residuos DD H2O, NKT, P, SST, A&G 
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Tabla 31. Caracterización de los principales flujos del diagrama de bloques del proceso presentado en la 
Figura 33 (continuación). 

Flujo Definición Composición 

F5 Efluente DD H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G 

F6 Afluente S1 H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F7 Lodos primarios H2O, SST, HCO3
− 

F8 Afluente REq H2O, NKT, P, SST, coli, A&G, HCO3
− 

F9 Aire alimentación REq N2, O2 

F10 Biogás REq CO2, CH4 

F11 Gases de salida REq (cátodo) N2, O2, H2O 

F12 Afluente RAe H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F13 Aire alimentación RAe N2, O2 

F14 Gases de salida RAe N2, O2, CO2 

F15 Afluente S2 H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F16 Afluente DS H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F17 Alimentación cloro gas Cl2 

F18 Efluente planta H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F19 Reciclo RAe H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F20 Afluente ES (lodos secundarios) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F21 Efluente clarificado ES para 
recirculación 

H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F22 Lodos secundarios espesados H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F23 Afluente RAn (lodos totales) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F24 Biogás RAn CH4, CO2 

F25 Afluente DH (lodos estabilizados) H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F26 Efluente clarificado DH para 
recirculación 

H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F27 Lodos a disposición H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

F28 Efluente recirculación línea de 
lodos 

H2O, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
− 

 

5.2 Balances de masa 

El balance de masa de una PTAS con CCMs sigue la misma lógica usada en un proceso 

convencional (ver sección 4.2), donde solo se debe adicionar el efecto de la etapa de 

reacción electroquímica en la degradación de carga orgánica. 
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5.2.1 Reacción electroquímica 

5.2.1.1 Estequiometría 

En una CCM la degradación de materia orgánica está determinada por la actividad de 

bacterias electrógenas (con lo cual se obtiene directamente corriente eléctrica) y por 

bacterias metanogénicas (con lo cual se obtiene biogás) [77][32], por esto, es necesario 

definir la estequiometría para cada proceso por separado. 

5.2.1.1.1 Oxidación electrogénica de aguas servidas 

Para definir esta estequiometría se sigue el modelo de Rittmann y McCarthy con lo cual se 

obtiene la siguiente expresión para el lado anódico (ver detalle de cálculos y supuestos en 

Anexo 10.2.5): 

c0C10H19O3N + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4NH4

+ + c5C5H7O2N + c6e− + c7H+ (r.5) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,34; c2 = 0,17; c3 = 0,018, c4 = 0,018, c5 = 0,0025, c6 = 0,95 y c7 = 

0,95.  

Un resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 32. 

Tabla 32. Resumen de rendimientos másicos del proceso de oxidación electrogénica de aguas servidas del 
lado del anódico. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐃𝐁𝐎
𝐎𝐄,𝐚𝐧    

/ gi gDBO
-1 

H2O - 0,79 

CO2 + 0,94 

HCO3
− + 0,13 

NH4
+ (expresado como NKT) + 0,039 

C5H7O2N (expresado como SSV) + 0,04 

 

Por su parte, para el lado catódico se obtiene la siguiente estequiometría: 

c8O2 + c9H+ + c10e− → c11H2O (r.6) 

donde c8 = 0,24; c9 = 0,95; c10 = 0,95; c11 = 0,48. 
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Dado el balance de electrones, el rendimiento másico con respecto a la DBO para el lado 

catódico se calcula según la misma metodología anterior. El resumen de estos resultados 

se puede ver en la Tabla 33. 

Tabla 33. Resumen de rendimientos másicos del proceso de oxidación electrogénica de aguas servidas del 
lado del catódico. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐃𝐁𝐎
𝐎𝐄,𝐜𝐚

  

/ gi gDBO
-1 

H2O + 0,53 

O2 - 1,90 

 

5.2.1.1.2 Metanogénesis a partir de aguas servidas 

Además, en este proceso se debe considerar la metanogénesis asociada a la degradación 

de aguas servidas, que dado su naturaleza sigue la misma estequiometría del proceso de 

metanogénesis de lodos primarios (ver Anexo 10.2.3): 

c0C10H19O3N + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4CH4 + c5NH4

+ + c6C5H7O2N (r.7) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,10; c2 = 0,051; c3 = 0,018; c4 = 0,12; c5 = 0,018; c6 = 0,0025. 

Para calcular el rendimiento másico con respecto a la DBO se usa la ecuación (38).  El 

resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 34. 

Tabla 34. Resumen de rendimientos másicos del proceso de metanogénesis a partir de aguas servidas. 

Especie 𝐢 𝐘𝐢/𝐃𝐁𝐎
𝐌,𝐀𝐒

  

/ gi gDBO
-1 

H2O - 0,23 

CO2 + 0,28 

HCO3
− + 0,13 

NH4
+ (expresado como NKT) + 0,039 

C5H7O2N (expresado como SSV) + 0,04 

CH4 + 0,24 
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5.2.1.2 Requerimiento de nutrientes 

Para sistemas anaeróbicos en el tratamiento de aguas servidas se requiere tener una 

proporción másica de DBO:NKT:P de a lo menos 250:5:1 para asegurar el correcto 

funcionamiento de los microorganismos [5][64]. En el caso estudiado, se tiene una 

proporción de 250:62:10, por lo cual se puede asegurar una disponibilidad de nutrientes 

para la actividad microbiológica. 

5.2.1.3 DBO 

En base a los trabajos experimentales de CCM operando con aguas servidas (ver sección 

2.4) y la remoción de DBO sugerida en literatura (40-50% [78]), la etapa de reacción 

electroquímica se diseña para una degradación de la DBO de entrada del 50%. Así, el flujo 

másico de materia orgánica que se consume en la etapa es el siguiente: 

ΠDBO
REq

= χDBO
REq

∙ (QF8 ∙ CDBO
F8 ) (105) 

Como la degradación de la materia orgánica conlleva la generación de biomasa que aporta 

en la DBO total, es necesario calcular el flujo másico de SSV biodegradables que se generan 

en este proceso: 

ΠSSV
REq

= YSSV/DBO
E,an ∙ ΠDBO

OE + YSSV/DBO
M,AS ∙ ΠDBO

M,AS
 (106) 

donde ΠDBO
OE  y ΠDBO

M  son las tasas de consumo de DBO en el proceso de oxidación 

electrogénica y el de metanogénesis, respectivamente. Usando el concepto de eficiencia 

coulómbica estas tasas de consumo se pueden definir según las siguientes ecuaciones: 

ΠDBO
OE = ΦC ∙ ΠDBO

REq
 (107) 

ΠDBO
M,AS = ΠDBO

REq
− ΠDBO

OE  (108) 

En CCMs operando con aguas servidas se suele alcanzar una eficiencia coulómbica de 

entre 10  a 20% [79]. Para el diseño de la etapa se asumirá un escenario desfavorable de 

ΦC = 0,1. 

Finalmente, la concentración de DBO total esperada para el efluente de la etapa de reacción 

electroquímica se calcula mediante la siguiente ecuación: 
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CDBO
F12 =

[QF8 ∙ CDBO
F8 − ΠDBO

REq
] + fDBO,biomasa ∙ ΠSSV

REq

QF12  
(109) 

5.2.1.4 SST 

En primer lugar, es necesario diferenciar los componentes asociados a los SST que ingresan 

a la etapa, y luego, calcular el flujo másico de sólidos suspendidos totales mediante la 

ecuación (17). 

5.2.1.4.1 SSV biodegradables 

En primer lugar, es necesario calcular el flujo másico de sólidos suspendidos volátiles de 

acuerdo a la siguiente expresión: 

ṁSSV
F8 = xSSV/SST ∙ (QF8 ∙ CSST

F8 ) (110) 

Por otra parte, la fracción másica de SSV biodegradables se calcula en base a los sólidos 

volátiles biodegradables totales: 

ṁSSV,DBO
F8 = xSSV,DBO/SSV ∙ ṁSSV

F8  (111) 

El consumo de sólidos suspendidos biodegradables por concepto de degradación de 

materia orgánica se asume equivalente a la remoción de DBO en la etapa, luego, el cambio 

neto en la magnitud de este parámetro se calcula como sigue: 

χSSV
REq

∙ ṁSSV,DBO
F8 = χDBO

REq
∙ ṁSSV,DBO

F8 − ΠSSV
REq

 (112) 

5.2.1.4.2 SSV no biodegradable 

Por su parte, el flujo de sólidos suspendidos volátiles no biodegradables en la corriente de 

entrada a la reacción electroquímica se calcula como sigue: 

ṁSSV,nDBO
F8 = ṁSSV

F8 − ṁSSV,DBO
F8  (113) 

5.2.1.4.3 Sólidos inorgánicos 

A través de la ecuación (17) se puede calcular el flujo másico de sólidos inorgánicos: 

ṁIO
F8 = ṁSST

F8 − ṁSSV
F8  (114) 
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5.2.1.5 O2 

Por simplicidad, se asumirá una remoción de oxígeno en el lado catódico igual a la tomada 

en el lado anódico para la DBO, con esto, se espera que no existan problemas asociados a 

la transferencia de masa ni se agote el agente oxidante en este compartimento. En base a 

lo anterior, la tasa de consumo de oxígeno en la operación se calcula en base a la siguiente 

expresión: 

ΠO2

REq
= χO2

REq
∙ ṁO2

F9  (115) 

Además, a partir de la estequiometría de la reacción, la tasa de consumo de oxígeno en la 

reacción electroquímica se puede estimar como sigue:  

ΠO2

REq
= YO2/DBO

OE,ca ∙ ΠDBO
OE  (116) 

5.2.1.6 Caudal de aire atmosférico requerido 

El cátodo se alimenta de aire atmosférico a una presión de 1 atm (Pt
F10) y se asume como 

una mezcla de N2 y O2 en una proporción molar de 79 : 21. En base a lo anterior, la presión 

parcial de oxígeno en la entrada a la etapa se calcula en 0,21 atm (pO2

F9 ). Por último, 

asumiendo un comportamiento de gases ideales, el flujo másico de oxígeno se calcula 

como sigue: 

ṁO2

F9 =
pO2

F9 ∙ QF9

R ∙ TF9 ∙ PM(O2) 
(117) 

Así, reemplazando (117) en (115) se obtiene la siguiente expresión para el flujo de aire 

atmosférico requerido en la etapa: 

QF9 =
ΠO2

REq

χO2

REq ∙
R ∙ TF9

pO2

F9 ∙ PM(O2)
 

(118) 

5.2.1.7 Caudal de biogás de salida 

Por simplicidad se asume que el biogás que se genera en la celda de combustible se 

compone únicamente de metano y dióxido de carbono. Para estimar el caudal de esta 

corriente, se asume un comportamiento de gases ideales: 
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QF10 = (
ṁCH4

F10

PM(CH4)
+

ṁCO2

F10

PM(CO2)
) ∙

R ∙ TF9

Pt
F10  

(119) 

5.2.1.8 Caudal del efluente 

En base al balance de masa global, se estima la siguiente relación para los flujos de entrada 

y salida: 

QF12 = QF8 (120) 

5.2.2 Resumen resultados 

Para completar el balance de masa global del proceso se debe seguir la misma metodología 

seguida para el proceso convencional. El resumen del balance de masa global de la PTAS 

con CCMs se puede ver en el esquema de la Figura 23, mientras que el detalle por etapa 

se reporta en el Anexo 10.3. 

 
Figura 34. Esquema del balance de masa global del proceso planteado para el caso base, donde la etiqueta 
“insumos” contiene a los polímeros usados para acondicionar los procesos de espesado y deshidratado, y 

además, los nutrientes requeridos en la etapa de reacción anaeróbica. 

Con respecto a las salidas secundarias del proceso, se puede apreciar que se producen 18 

t d-1 de lodos y 4,5 t d-1 de biogás para ser valorizado. Estos valores muestran que se genera 

un 8% menos de lodos y un 80% más de biogás en relación a lo obtenido en el proceso 

convencional. 

En lo que se refiere al efluente de salida de la planta, se alcanzan los parámetros de calidad 

del agua requeridos por normativa, los que se resumen en la Tabla 24. 
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Tabla 35. Resumen de parámetros de calidad del agua efluente de salida de la planta. 

Parámetro Valor DS90-AF Unidad 

DBO 11 35 mg L-1 

NKT 42 50 mg L-1 

SST 27 80 mg L-1 

P 6 10 mg L-1 

A&G 15 20 mg L-1 

coli 103 103 NMP (100 ml)-1 

 

Finalmente, y en lo que respecta a los lodos de salida de la planta, se alcanzan los 

parámetros de calidad requeridos para categorizarlos como “lodos tipo B”, los que se 

resumen en la Tabla 36. 

Tabla 36. Resumen de parámetros de calidad del lodo de salida de la planta. 

Parámetro Valor DS4 Unidad 

Remoción SSV 42 >38 % 

Humedad lodo salida 67 <70 %p/p 

coli / SST 7 x 103 <2 x 106 NMP gSST-1 

θH
RAn 20 >15 días 

 

5.2.3 Discusiones parciales 

Del modelo planteado, lo más relevante a discutir guarda relación con la caracterización 

química de las especies y las reacciones que se dan en el proceso de tratamiento de aguas 

servidas.  

En lo que respecta a la caracterización del agua servida, el foco está en la degradación de 

la materia orgánica expresada como DBO, para la cual se usó un modelo químico sugerido 

en literatura específicamente para este residuo, por lo que se espera que la simulación 

entregue una predicción ajustada a la realidad. Sin perjuicio de lo anterior, en aguas 

servidas pueden ocurrir otros procesos bioquímicos (por ej.: nitrificación en el reactor 

aireado [5]), los cuales no fueron considerados en el diseño del proceso por no considerarse 

de impacto para la calidad de agua del efluente de planta. 
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Si  bien la caracterización de la biomasa no logra distinguir entre las diferentes especies 

que se tienen en el proceso planteado (bacterias aeróbicas, anaeróbicas y electrogénicas), 

se ha demostrado que para una amplia variedad de microorganismos se ajusta el modelo 

usado [80], con lo cual se espera tener una predicción acertada de la producción de lodos 

y biogás. Lo que no logra predecir este modelo es la constitución de fósforo que posee la 

biomasa producida, lo cual hace que el proceso no exprese remoción de este nutriente, 

siendo que en literatura se reporta un valor de 0,025 mg P (mg SSV producidos)-1 [58]. Sin 

embargo, esto no resulta ser relevante pues la calidad del efluente de salida se ajusta a lo 

requerido por normativa. 

Si bien para sistemas anaeróbicos en general se tiene una dependencia significativa de la 

temperatura en su desempeño [5], para la etapa de reacción electroquímica se asumió que 

no era necesario incorporar una etapa de precalentamiento del afluente a tratar, en vistas 

de que la literatura indica que esta condición de operación no tiene un impacto significativo 

en la cinética de una CCM [81][82]. Lo anterior, se justifica sobre la hipótesis de que en el 

biofilm se establecería un perfil de temperatura favorable para la cinética bioquímica, 

generado por la acumulación de la energía liberada en la degradación de materia orgánica 

[81]. En base a esto, para entender la dependencia efectiva de la temperatura en estos 

sistemas debiera realizarse un estudio más acabado del balance de energía en el biofilm, 

en especial para ambientes cuya temperatura del afluente es menor a la planteada en el 

proyecto. 

En lo que respecta a la etapa de CCMs, es relevante notar que se asumió que la 

competencia por el sustrato en la cámara anódica se debe a la presencia de bacterías 

metanogénicas, con lo cual se logra obtener un producto de valor energético adicional en 

la etapa. Es importante notar que este supuesto es de relevancia para el diseño global del 

proceso, pues contribuye a aumentar la eficiencia energética de este. Para corroborar esta 

hipótesis sería necesario un estudio experimental de la relación que se establece entre la 

eficiencia coulómbica de una celda de combustible microbiológica y la generación de 

biogás, pues de no cumplirse el balance de masa sería necesario identificar que otros 

procesos pueden estar ocurriendo en este equipo. 

Por último, es importante destacar que en el modelo usado para diseñar el proceso no se 

incorporaron el efecto de otros parámetros de calidad del agua como el pH y la alcalinidad, 

los cuales pueden afectar el desempeño de las bacterias. Un estudio más acabado debería 
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incluir estos fenómenos a fin de dilucidar si es necesario incorporar etapas de 

acondicionamiento que ajusten estos parámetros a valores óptimos para el proceso. 

  

5.3 Dimensionamiento de equipos 

Para dimensionar los equipos de una PTAS con CCMs se usan los mismos modelos usados 

en la sección 4.3 para las etapas convencionales, mientras que para la reacción 

electroquímica es necesario realizar un estudio de la cinética asociada a esta tecnología. 

5.3.1 Reacción electroquímica 

El diseño de esta etapa consiste en un arreglo de NREq celdas de combustible 

microbiológicas conectadas en paralelo, tanto en términos de caudal afluente como de 

conexión eléctrica (ver esquema de la Figura 35). 

 

Figura 35. Esquema de un arreglo de celdas de combustible microbiológicas en paralelo, donde ẆREq 
corresponde a la potencia eléctrica total generada en la etapa. 

Asumiendo conocida el área unitaria de una CCM, el área electroactiva total de la etapa de 

reacción electroquímica (AREq) se calcula según la siguiente ecuación: 

AREq = NREq ∙ A01
REq

 (121) 

Luego, al reemplazar la ecuación (12) en (121) se obtiene la siguiente ecuación de diseño: 
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NREq =
ΦC ∙ νe ∙ F ∙ χDBO ∙ QF8 ∙ CDBO

F8

PMDBO(AS) ∙ jREq ∙ A01
REq  

(122) 

Así, adicionalmente a las condiciones de operación establecidas en el caso base se 

necesitan conocer las dimensiones de una celda unitaria y la densidad de corriente jREq a 

la cual operara. 

5.3.1.1 Dimensiones de una celda unitaria 

La CCM a modelar se basa en el diseño planar y simétrico de las cámaras anódicas y 

catódicas propuesto en Min et al. [18], en el cual el cátodo es de platino soportado en carbón 

poroso al 10% p/p, el ánodo es de carbón poroso y la PEM es de Nafion® 117.  

En el diseño de celdas de combustible en stacks, es necesario adicionar una estructura 

encargada de colectar la corriente generada en los electrodos, cuyo material suele ser de 

grafito en celdas que operan a bajas temperaturas [28]. Por esto, en la CCM a modelar es 

necesario considerar colectores de corriente tanto en las cámaras anódica como catódica. 

Asimismo, en las celdas que se alimentan con reactantes en estado gaseoso se sugiere 

agregar una capa de un material conductor electrónico poroso sobre el electrodo (llamada 

“capa de difusión de gases”, CDG), cuyo fin es evitar la pérdida de área electroactiva y 

permitir la difusión de las especies hacia estas zonas [28]. En base a esto, el cátodo de la 

CCM a modelar considera una capa de carbón poroso adicional a lo ya descrito. 

La  Figura 36 presenta un esquema de una CCM unitaria. 

 

Figura 36. Esquema de una celda de combustible microbiológica unitaria. 



85 

 

Si bien no existen CCMs comerciales en la actualidad, el diseño planteado se asemeja al 

de una celda de combustible que se alimenta con hidrógeno y oxígeno (PEMFC). La Tabla 

37 presenta una comparación de los parámetros de diseño más relevantes para la CCM de 

Min et al. y la de una PEMFC comercial. 

Tabla 37. Comparación de los parámetros de diseño entre una CCM de escala laboratorio y una PEMFC 
comercial. 

Parámetro 
Min et al. 

(2004) [18] 
PEMFC [83] 

H01
REq

  / mm 4 1,05 

W01
REq

 / mm 7 1,05 

A01
REq

 / cm2 55 480 

Un cambio en la fluidodinámica del afluente alimentado en la cámara anódica podría 

generar efectos no previstos en la estabilidad del biofilm o la presión interna. En particular, 

Min et al. alimentaron la cámara anódica a una velocidad promedio de 0,79 cm min-1, por lo 

cual es importante tener en cuenta estas consideraciones operacionales al momento de 

realizar el dimensionamiento de la etapa. 

En base a la discusión anterior, se tomarán las dimensiones del ducto interno en las 

cámaras anódica/catódica reportadas por Min et al., pero el área total de la celda se 

escalará a las dimensiones de una PEMFC comercial. 

5.3.1.2 Efecto de la temperatura 

Si bien los parámetros cinéticos y termodinámicos asociados a un sistema electroquímico 

dependen de la temperatura a la cual ocurre la reacción [84], Moon et al. estudiaron una 

CCM alimentada con un afluente similar a las aguas servidas concluyendo que en un rango 

de temperatura de 24 a 33 °C la variación porcentual en la densidad de potencia máxima 

fue de alrededor de un 10% [82]. En razón de estos resultados, se asumirá que los datos 

termodinámicos y cinéticos reportados en los párrafos siguientes caracterizan 

adecuadamente al sistema, pues están en un rango de temperatura de 20 a 35 °C, donde 

se considera que estos valores no cambian significativamente. 

5.3.1.3 Potencial termodinámico 

Para establecer el potencial termodinámico en la CCM es necesario definir las 

semirreacciones que caracterizan al sistema.  
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En lo que respecta a la cámara anódica, la transferencia de electrones desde el biofilm 

hacia el electrodo de carbón está determinada por la oxidación de los CytC, cuya 

representación se muestra en la reacción (r.8). 

CytC(M+)(s) + e− → CytC(M0)(s) 
(r.8) 

El potencial estándar de reducción a 25 °C para los citocromos tipo C de una variedad de 

especies encontradas en una CCM es de 0 V vs. EHE (ECytC
0 ) [35]. 

En lo que respecta a la cámara catódica, la especie que se reduce es el oxígeno presente 

en el aire atmosférico según la siguiente reacción: 

1

4
O2 (g) + H(ac)

+ + e− →
1

2
H2O(l) 

(r.9) 

El potencial estándar de reducción a 25 °C del oxígeno es de 1,229 V vs. EHE (EO2|H2O
0 ) [9].  

Con esto se puede calcular el potencial estándar de la reacción global (ΔErxn
0 ), de acuerdo 

con la siguiente expresión: 

ΔErxn
0 = EO2|H2O

0 − ECytC
0  (123) 

Luego, el potencial termodinámico de una CCM queda definido en base al potencial de 

equilibrio en condiciones no estándar, o de Nernst, de las semirreacciones descritas 

previamente y cuya expresión se puede ver a continuación: 

ΔEN = ΔErxn
0 +

R ∙ TREq

νe ∙ F
ln ((pO2

F9 )
1/4

∙ 10−pH) 
(124) 

Por simplicidad se asumirá que la membrana PEM está adecuadamente hidratada con lo 

cual el pH que se percibe en el cátodo de una CCM es neutro. 

5.3.1.4 Sobrepotenciales de activación 

Otros de los análisis hechos en el trabajo de Moon et al. (2006) fueron variar la 

concentración de DBO a la entrada de 100 a 400 mg L-1, y la velocidad de este afluente de 

0,15 a 1,00 mL min-1, obteniendo variaciones porcentuales en la densidad de potencia 

máxima de 130 y 250%, respectivamente [82]. En base a esto, se asume que la cinética 

electrogénica está regida por un control mixto de transferencia de carga y masa, lo cual 
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permite seleccionar el modelo más adecuado para definir el sobrepotencial de activación 

anódico. 

En base a la existencia de información y parámetros cinéticos reportados en literatura, se 

decide usar el modelo de Butler-Volmer modificado con un coeficiente de transferencia de 

0,5 (valor típico para sistemas electroquímicos [50]). En base a esto y la ecuación (10), el 

sobrepotencial de activación anódico se puede determinar en base a la siguiente fórmula: 

ηact
an =

R ∙ TREq

0,5 ∙ νe ∙ F
arcsinh (

j

2 ∙ j0
an ∙ (1 −

j
jL
an)

) 

(125) 

Por lo cual, los principales parámetros cinéticos que determinan este sobrepotencial son la 

densidad de corriente de intercambio y la densidad de corriente límite. 

La densidad de corriente de intercambio que define el sobrepotencial de activación en el 

ánodo se relaciona con la transferencia heterogénea de electrones desde los citocromos, 

parámetro cuyo valor se encuentra reportado en literatura a 30 °C y es igual a 0,034 A m-2 

[85]. 

Para determinar la densidad de corriente límite en el ánodo, es necesario tener en cuenta 

el fenómeno de transporte de masa que se tiene en la zona cercana a la superficie 

electroactiva del biofilm. Para esto se consideran dos supuestos: i) todo el consumo de DBO 

en el biofilm ocurre en la interfase cámara anódica-biofilm, y ii) se genera una capa límite 

cercana a esta interfase producto de la resistencia a la transferencia de masa de la DBO en 

la cámara anódica. Un esquema de esto se puede ver en la Figura 37. 

 

Figura 37. Esquema del perfil de concentración de la DBO en la cámara anódica de una CCM (corte 
transversal a la celda). 
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La densidad de corriente límite queda definida en base al máximo flux másico de DBO que 

se puede transportar hacia el biofilm para el proceso electrogénico (JDBO,E
max ) [28]: 

jL
an = νe ∙ F ∙

JDBO,E
max

PMDBO(AS)
 

(126) 

Usando la ecuación (13) en (126), se puede obtener una expresión para la densidad de 

corriente límite en función del máximo flux de DBO que se transporta hacia el biofilm (JDBO
max): 

jL,an = νe ∙ F ∙ ΦC ∙
JDBO

max

PMDBO(AS)
 

(127) 

Considerando que la transferencia de masa hacia el biofilm está determinada por el 

fenómeno de convección, el flux másico de DBO queda determinado por la siguiente 

ecuación [45]: 

JDBO
 = kl,DBO

an ∙ (CDBO
seno − CDBO

biof ) (128) 

donde kl,DBO
an  es el coeficiente de transferencia de masa por convección. 

Por definición, el máximo flux se obtiene cuando la concentración del reactante en la 

superficie electroactiva es nula [28][50], con lo cual la ecuación (127) se puede reformular 

como sigue: 

jL,an =
νe ∙ F ∙ ΦC ∙ kl,DBO

an ∙ CDBO
seno

PMDBO(AS)
 

(129) 

Para una celda de combustible donde la concentración del reactante a la salida no es la 

misma que en la entrada, el término CDBO
seno se puede estimar en base a la concentración 

media logarítmica (CDBO
REq,ML

) [28], cuya expresión se puede ver a continuación: 

CDBO
REq,ML

=
CDBO

F8 − CDBO
F12

ln (
CDBO

F8

CDBO
F12 )

 
(130) 

En general, el coeficiente de transferencia de masa por convección (kl) se estima en base 

al adimensional de Sherwood (Sh), según la siguiente fórmula [86]: 
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Sh =
Sc ∙ Dm

LC
 

(131) 

donde Dm es el coeficiente de difusión molecular de la especie estudiada, y LC es el largo 

característico del sistema. 

En este tipo de enfoques el número de Sherwood resulta ser una función de los 

adimensionales de Reynolds (Re) y Schmidt (Sc), los cuales se relacionan con las 

condiciones fluidodinámicas propias de la operación y se calculan a partir de las siguientes 

ecuaciones [86]: 

Re =
v̅ ∙ ρl ∙ LC

μl
 

(132) 

y, 

Sc =
μl

ρl ∙ Dm
 (133) 

donde v̅ es la velocidad promedio del fluido, y ρl y μl la densidad y viscosidad dinámica de 

la fase líquida en la cual se transporta la especie, respectivamente. 

Para estimar la velocidad promedio del fluido en la cámara anódica, se utiliza la siguiente 

expresión: 

v̅an =
QF8/NREq

H01
REq

∙ W01
REq 

(134) 

Con esto, se tiene que la curva de polarización depende del flujo unitario que ingresa a una 

celda, por lo cual, el dimensionamiento de la etapa de CCMs está sujeto a un proceso 

iterativo de resolución. El algoritmo para resolver este problema se detalla en una sección 

posterior.  

En lo que respecta a la transferencia de masa de la DBO en la cámara anódica, en 

bibliografía se tiene la siguiente correlación para la transferencia de masa en ductos con 

biofilms para un régimen laminar (Re < 2.100) [45]: 

Sh = 2 ∙ Re1/2 ∙ (
Dh

L
)

1/2

∙ Sc1/2 ∙ (1 + 0,0021 ∙ Re) 
(135) 
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donde Dh corresponde al diámetro hidráulico y L al largo del ducto. 

Cabe destacar que para esta correlación el largo característico se define en base al 

diámetro hidráulico del ducto [45], el cual queda definido como sigue: 

Dh =
2 ∙ H01

REq
∙ W01

REq

(H01
REq

+ W01
REq

)
 

(136) 

Los parámetros fisicoquímicos necesarios para calcular el coeficiente de convección se 

estiman en base a las propiedades del agua pura a 20 °C, y se resumen en la Tabla 38. 

Tabla 38. Resumen de los parámetros para la estimación del coeficiente de convección en la cámara anódica 
a 20 °C. 

Parámetro Valor Unidad  Referencia 

ρl 998 kg m-3 [60] 

μl 1,002 x 10-3 kg (m s)-1 [60] 

DDBO,m
††† 1 x 10-4 m2 d-1 [58] 

 

Para modelar el sobrepotencial de activación de la semirreacción de oxidación del oxígeno 

en el cátodo de Pt/C, se asume que este proceso está controlado por la transferencia de 

carga, por lo cual se usa la ecuación de Butler-Volmer. A partir de esto, y asumiendo un 

coeficiente de transferencia de carga igual a 0,5, el sobrepotencial catódico se deduce a 

partir de la ecuación (9): 

ηact
ca =

R ∙ TREq

2 ∙ F
arcsinh (

j

2 ∙ j0
ca) 

(137) 

En este caso, se encuentra reportada una función empírica para la densidad de la corriente 

de intercambio con respecto a la temperatura, según la siguiente expresión [87]: 

j0
ca(/ A m−2) = 42,22 ∙ exp (

73.200

R
∙ (

1

353
−

1

T / K
)) 

(138) 

Reemplazando para una temperatura de 20 °C se tiene una densidad de corriente de 

intercambio de 0,26 A m-2. 

 
††† Estimado en base al coeficiente de difusión molecular de la glucosa en agua a 25 °C. 
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5.3.1.5 Sobrepotencial de concentración 

El sobrepotencial de concentración se define como la diferencia entre el potencial 

termodinámico medido en el seno de la cámara anódica (o catódica) menos el medido en 

la superficie electroactiva [30]. 

Dado que la semirreacción que ocurre en el ánodo corresponde a la oxidación de los CytC, 

no existe un gradiente de concentración asociada a esta especie en la cámara anódica, y 

por tanto, no existe un sobrepotencial de concentración anódico. 

Por su parte, el oxígeno que ingresa al cátodo está sujeto a un perfil de concentración desde 

el seno del gas hasta la zona electroactiva. Para modelar este fenómeno se consideran tres 

supuestos:  

i) Todo el consumo de O2 en el cátodo ocurre en la interfase cátodo-CDG.  

ii) La difusión de oxígeno en la CDG sigue la primera Ley de Fick. 

iii) Se genera una capa límite cercana a la interfase CDG-cámara catódica.  

Un esquema de esto se puede ver en la Figura 38. 

 

Figura 38. Esquema del perfil de concentración del O2 en la cámara catódica de una CCM (corte transversal a 
la celda). 

Se puede demostrar, que el sobrepotencial de concentración anódico en este caso tiene la 

siguiente fórmula: 

ηconc
ca =

R ∙ TReq

νe ∙ F
ln (

1

1 −
j

jL
ca

) 

(139) 
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donde la corriente límite queda definida en función de la presión parcial de oxígeno en 

media logarítmica (pO2

REq,ML
) y las resistencias a la transferencia de masa en la capa límite y 

en la CDG [28]: 

jL
ca = νe ∙ F ∙

pO2

REq,ML

(
1

kg,O2

ca +
δCDG ∙ R ∙ TReq

DO2

ef )

 
(140) 

El coeficiente de convención del oxígeno en la cámara catódica se estima en base a la 

misma metodología usada en el párrafo anterior. Para este sistema, se usa una correlación 

para ductos tubulares con valores de Reynolds menores a 2.300 [88]: 

Sh = 2,54 ∙ (
Dh

L
) ∙ Re1/3 ∙ Sc1/3 

(141) 

Como se tiene una celda simétrica en cuanto a las cámaras anódicas y catódicas, el 

diámetro hidráulico en este caso es el mismo que en el caso del ánodo. 

En este caso, la velocidad promedio del aire en los ductos de la cámara catódica se estiman 

en base a la siguiente ecuación: 

v̅ca =
QF9/NREq

H01
REq

∙ W01
REq 

(142) 

Los parámetros fisicoquímicos necesarios para calcular el coeficiente de convección se 

estiman en base a las propiedades del aire, y se resumen en la Tabla 39. 

Tabla 39. Resumen de los parámetros para la estimación del coeficiente de convección en la cámara catódica 
a 20 °C. 

Parámetro Valor Unidad  Referencia 

ρg 998 kg m-3 [60] 

μg 1,002 x 10-3 kg (m s)-1 [60] 

DO2,m 1,88 x 10-5 m2 s-1 [86] 

 

Asumiendo que la CDG tiene una porosidad uniforme εCDG, el coeficiente de difusión 

efectiva del oxígeno se puede estimar en base a la siguiente fórmula: 



93 

 

DO2

ef = (εCDG)
3/2

∙ DO2,m (143) 

Para el material usado como CDG usualmente se tiene una porosidad de 0,7 [83], con lo 

cual se obtiene un valor para la difusión efectiva del oxígeno de 1,1 x 10-5 m2 s-1. 

5.3.1.6 Pérdidas óhmicas 

Las pérdidas óhmicas se calculan en base a la siguiente ecuación: 

ΔφIR = j ∙ A01
REq

∙ ∑
δi

σi ∙ Ai

 

i

 
(144) 

donde δi es el grosor, σi la conductividad, y Ai el área transversal de los materiales que 

intervienen en el transporte interno de electrones y protones en la celda. 

El resumen de los datos necesarios para calcular la resistencia óhmica total se puede ver 

en la Tabla 40.  

Tabla 40. Resumen de los parámetros requeridos para estimar las pérdidas óhmicas del sistema. 

Fase 𝐢 𝛅𝐢 

/ µm 

𝛔𝐢 

/ S m-1 

𝐀𝐢 

/ m2 

Referencias 

Biofilm 50  0,5 @27 °C  A01
REq

 [89], [90] 

Ánodo 20  158,0 @25 °C  A01
REq

 [28], [91] 

PEM 200  7,3 @25 °C  1,2 ∙ A01
REq

 [92], [93] 

Cátodo 20  158,0 @20 °C‡‡‡ A01
REq

 [28], [91] 

CDG 100 158,0 @20 °C  1,2 ∙ A01
REq

 [91] 

Colector de corriente 3.000  1,3 x 106 @27 °C  1,2 ∙ A01
REq

 [94], [95] 

 

A partir de estos parámetros, se puede concluir que el área transversal y ancho efectivo de 

una celda unitaria es de 576 cm2 y 1,4 cm, respectivamente. 

5.3.1.7 Algoritmo de resolución 

La Figura 39 muestra en forma esquemática el algoritmo de resolución para establecer el 

número de CCMs requeridas en la etapa, según el modelo cinético planteado en la presente 

 
‡‡‡ En base a las propiedades del carbón puro. 
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sección. Cabe mencionar que la adivinanza inicial para la densidad de corriente de una 

celda unitaria establecida a la densidad de potencia máxima, se basa en los resultados 

obtenidos en el trabajo de Min et al. donde se obtuvo un valor de 0,1 A m-2 [18]. 

 

 

Figura 39. Algoritmo para la resolución del dimensionamiento de la etapa de reacción electroquímica. 

 

De la simulación se obtuvieron las curvas de polarización y densidad de potencia que se 

presentan en la Figura 40. 
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Figura 40. Simulación de curvas de polarización para la CCM estudiada. 

En base a esto, el resumen de los principales resultados del dimensionamiento de la etapa 

de reacción electroquímica se presenta en la Tabla 41. 

Tabla 41. Resumen del dimensionamiento de la etapa de reacción electroquímica. 

Variable Valor Unidad 

v̅an 12,5 cm min-1 

Rean 10,6 - 

jL
an 0,1 A m-2 

Reca 0,02 - 

jL
ca 392,8 A m-2 

Pcelda 0,06 W m-2 

Ucelda 0,6 V 

jREq 0,1 A m-2 

NREq 12.039.889 - 

ẆREq 35,7 kW 

 

Si bien en el proyecto se opera con una velocidad promedio en la cámara anódica 10 veces 

mayor a la reportada en el trabajo de Min et al., se mantienen condiciones de flujo laminar 

en el lado del biofilm, con lo cual se espera que no existan problemas de erosión o 

desprendimiento de los microorganismos. 
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A partir de los datos anteriores, es posible calcular la valorización energética del agua 

servida en el proceso electroquímico (E/QEq) como sigue: 

E/QEq =
ẆREq

QF1  
(145) 

con lo cual se obtiene un valor de 0,01 kWh (m3 afluente tratado)-1, lo que corresponde al 

0,5% del contenido energético teórico reportado en bibliografía para las aguas servidas. 

Por último, y dada las dimensiones efectivas de una CCM unitaria, es posible concluir que 

el volumen total de celdas requeridas en la etapa es de 9.979 m3. 

5.3.1.8 Impacto de los parámetros de diseño en el dimensionamiento 

Con el fin de analizar el impacto de los parámetros de diseño más relevantes elegidos en 

la sección 5.3.1.1 (caso base), se realizó un análisis de sensibilidad en torno a los valores 

de H01
REq

 y W01
REq

. Para esto, se tomarán dos escenarios: 

i) Ductos pequeños: referidos al 50% de las medidas del caso base. 

ii) Ductos grandes: referidos al doble de las medidas del caso base. 

Los resultados de este análisis se pueden ver en la Figura 41. 

 

Figura 41. Análisis de sensibilidad en torno a los parámetros de diseño críticos en una CCM unitaria. 

Se puede notar como las condiciones fluidodinámicas afectan la cinética del sistema, y, por 

ende, el dimensionamiento de la etapa. Si bien al disminuir las dimensiones del ducto en 

un 50%, el dimensionamiento se reduce a un 35% del caso base, se operaría bajo 
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velocidades de flujo 100 veces mayores a la reportada en Min et al. (2004), por lo cual, 

decisiones de este tipo están sujetas a la constatación empírica de poder operar en dichas 

condiciones. 

5.3.1.9 Impacto de la eficiencia coulómbica en el dimensionamiento 

En vista de que la transferencia de masa tiene un impacto directo en el dimensionamiento 

de la etapa de CCMs, a continuación se estudia el efecto que tiene la eficiencia coulómbica 

en estos resultados. Para esto se toman tres escenarios para este parámetro: 

i) Caso optimista: considerando que para aguas servidas se puede alcanzar un 

20%. 

ii) Desarrollo tecnológico: suponiendo que la ecología y propiedades del biofilm 

puedan desarrollarse hasta alcanzar un 50%. 

iii) Caso irreal: considerando el caso extremo de 100%. 

Los resultados de este análisis se pueden ver en la Figura 42. 

 

Figura 42. Análisis de sensibilidad en torno a la eficiencia coulómbica en una CCM unitaria. 

En base a estos resultados, se puede concluir que la eficiencia coulómbica no tiene un 

impacto significativo en el dimensionamiento de la etapa, pero si sobre la recuperación 

energética de la materia orgánica presente en las aguas servidas.  

5.3.1.10 Simulación celda de Min et al. (2004) 

Con el fin de entender la capacidad de predecir el comportamiento real de una CCM, se 

usa el modelo descrito en esta sección para simular la celda de Min et al. (ver datos usados 
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en la simulación en Anexo 10.4). Es importante aclarar que los autores solo reportaron la 

curva Pcelda vs. j, la cual se compara con la modelada en la Figura 43. 

 

Figura 43. Resultados simulación CCM de Min et al. y datos experimentales reportados [18]. 

Si bien se observa que el modelo planteado no logra predecir de forma cabal la cinética que 

se da en la CCM experimental, entrega una estimación con un error porcentual menor al 

15% para el parámetro operacional más relevantes en lo que se refiere al dimensionamiento 

de la operación (ver análisis cuantitativo en Tabla 42). 

Tabla 42. Comparación principales resultados simulación celda de Min et al. (2004). 

Variable Simulación Experimento Error 
porcentual 

/ % 

max(Pcelda) / mW m-2 69 64 8 

j(max(Pcelda)) / A m-2 113 100 13 

 

5.3.2 Resumen de resultados 

El resumen del dimensionamiento de los principales equipos para la PTAS con CCMs y la 

comparación con la línea base, se puede ver en la Tabla 43. 
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Tabla 43. Resumen del dimensionamiento de los principales equipos para la PTAS con CCMs, y la 
comparación con los resultados obtenidos para el proceso convencional reportados en la Tabla 27. 

Etapa Dimensión 
característica 

Valor 
total 

Unidad Comparación con PTAS 
convencional§§§ 

/ % 

TM Apertura rejilla - mm N.A. 

DD Área 15,2 m2 0 

S1 Área 1.519,8 m2 0 

Req Volumen 9.979,4 m3 N.A. 

RAe Volumen 14.171,9 m3 - 41 

S2 Área 1.155,1 m2 + 7 

DS Volumen 12.596,0 m2 0 

ES Largo - m - 54 

Ran Volumen 7.219,8 m3 - 11 

DH Diámetro - m - 3 

 

En base a estos resultados, se puede concluir que al incluir la etapa de CCMs en una PTAS 

convencional, se pueden disminuir las dimensiones de los principales equipos del proceso 

en hasta un 50%. Este efecto se debe a la disminución de la carga orgánica que se da en 

la etapa de reacción electroquímica y, además, debido a la disminución de los lodos 

generados en relación al proceso convencional. 

5.3.3 Discusiones parciales 

Las discusiones más relevantes en esta sección se enfocan en la etapa de celdas de 

combustible microbiológicas. Si bien al modelar la cinética bioelectroquímica con la 

ecuación de Butler-Volmer-Monod es posible incorporar otros fenómenos propios de una 

CCM, como la ruta metabólica interna de los microorganismos; en tal caso, sería necesario 

ajustar datos experimentales y corroborar como afectan las condiciones de operación a los 

fenómenos de transferencia de masa externos a las bacterias. Sin embargo, para un nivel 

conceptual como el del proyecto basta con el modelo planteado como una herramienta para 

dimensionar el proceso y evaluar el atractivo técnico y económico que este tenga. 

 
§§§ El signo “-” indica una disminución en las dimensiones de la etapa enn el proceso con CCMs en 
relación al proceso convencional, y el signo “+“ indican un aumento (N.A.: No aplica). 
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En lo que respecta al dimensionamiento del sistema de CCMs, la sensibilización de las 

condiciones de operación da cuenta que la transferencia de masa externa al biofilm 

determina la electroquímica completa asociada a la tecnología. Una forma de disminuir la 

resistencia a la transferencia de masa es diseñando celdas unitarias con dimensiones del 

canal interno más pequeñas, de forma tal de alcanzar velocidad de flujo mayor. Sin perjuicio 

de lo anterior, es necesario tener en cuenta que se deben investigar los efectos que pueda 

tener el aumento de la turbulencia en la cámara anódica respecto a la erosión del biofilm 

electroactivo. Así, para poder decidir si conviene cambiar las dimensiones tomadas en el 

presente proyecto es necesario hacer un estudio experimental y evaluar el trade-off entre 

estos parámetros. 

Por su parte, la eficiencia coulómbica no resulta tener un impacto en el requerimiento de 

celdas en la etapa, si no que más bien afecta directamente a la conversión energética de la 

materia orgánica tratada. Es necesario investigar cómo mejorar la eficiencia coulómbica de 

una CCM en condiciones reales, de forma tal de poder comprender los límites reales de 

este tipo de tecnologías. De todas formas, es necesario estudiar el contexto energético 

global del proceso de tratamiento de aguas, y evaluar la competencia que presenta el efecto 

de la valorización del biogás producido en el proceso. 

Por último, es importante destacar que si bien la conversión energética del agua servida es 

muy inferior a lo esperado teóricamente, en resultados experimentales para celdas de 

combustible microbiológicas operando con aguas servidas se tienen valores similares al 

obtenido en el proceso (0,03 kWh (m3 tratado)-1 [56]), lo cual muestra que los cálculos están 

en el orden esperado para un diseño similar.  
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5.4 Balances de energía 

Para estimar el consumo de energía eléctrica de los principales equipos en una PTAS con 

CCMs, basta tomar los parámetros ya reportados para las etapas convencionales (ver Tabla 

28), además de incluir el consumo energético asociado a las CCMs como tal. Se asumió 

que el principal consumo energético asociado a esta tecnología se debe a la recirculación 

de aire en las cámaras anódicas, la cual se estima en 0,012 kWh (m3 aire)-1 [96]. 

En base a estos valores y el diseño del proceso planteado, se estima que el consumo de 

energía eléctrica total es de 883 kW. Un análisis porcentual del aporte de cada etapa a este 

valor se puede observar en la Figura 44. 

 

Figura 44. Distribución porcentual del requerimiento energético por etapas para la PTAS con CCMs planteada. 

En primer lugar, se puede observar que la etapa de reacción aeróbica para un diseño como 

este sigue siendo la más demandante en energía eléctrica con 3/4 del total requerido solo 

para operar los principales equipos. 
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Por otra parte, se tiene que en el proceso estudiado se requieren 0,4 kWh de energía 

eléctrica por m3 de afluente tratado, cuyo valor no incluye la recuperación energética 

asociada a las CCMs y el biogás. En comparación a los resultados del proceso convencional 

se logra una disminución de un 40% aproximadamente en la demanda de energía eléctrica, 

lo cual se sustenta en la reducción de las dimensiones asociadas a la etapa de reacción 

aeróbica. 

En la Tabla 44 se puede ver el resumen del balance energético asociado al proceso 

estudiado. 

Tabla 44. Resumen del balance energético de la PTAS con CCMs estudiada. 

 Potencia eléctrica 

/ kWh (m3 tratado)-1 

Potencia calórica 

/ kWh (m3 tratado)-1 

Consumo - 0,35 - 0,060 

Generación + 0,20 + 0,18 

Total - 0,15 + 0,12 

 

En base a estos resultados, se concluye que el proceso produce calor en forma de vapor 

de agua para suplir procesos no previstos, y que el requerimiento de electricidad global del 

proceso es de 0,2 kWh (m3 tratado)-1. En este sentido, el incluir las CCMs en el proceso 

convencional genera una disminución aproximada del 70% del requerimiento energético 

global. 

A partir de los resultados se puede ver que el proceso de tratamiento secundario global es 

demandante en electricidad producto del reactor aireado. Si bien, la tecnología de lodos 

activados es requerida en el proceso para completar la remoción de DBO del afluente, no 

se sugiere reemplazarlo completamente, pues implica remover el 100% de la materia 

orgánica en las CCMs. En este escenario, se tendrían un agotamiento del sustrato en 

algunas regiones del ánodo. Lo anterior llevaría a dos problemas: 1) no se aprovecharían 

eficientemente las celdas de combustible, las cuales poseen materiales de alto valor 

económico, y 2) se aumentaría la resistencia a la transferencia de masa en el sistema, lo 

cual tendría un efecto negativo en el dimensionamiento de la etapa. Si bien se han reportado 

sistemas de CCMs en los cuales se alcanzan remociones de hasta un 90% de la DBO de 

entrada [56], es necesario evaluar la eficiencia coulómbica y condiciones de operación de 
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esos sistemas, pues probablemente las celdas estén actuando como un reactor anaeróbico 

más que como un sistema electroquímico. 

Es importante notar que el diseño propuesto efectivamente logra aumentar la eficiencia 

energética del proceso convencional de tratamiento de aguas servidas, sin embargo, este 

efecto no proviene del sistema electroquímico de estas tecnologías, sino que del biogás 

producido en los procesos anaeróbicos. Esto se condice con los bajos valores para la 

eficiencia coulómbica del sistema en aguas servidas, por lo que, el desarrollo de métodos 

para mejorar la ecología del biofilm podrían ser relevantes para validar el futuro de este tipo 

de tecnologías. No obstante, es necesario cuantificar con indicadores técnico-económicos 

globales el atractivo real por invertir esfuerzos en esta área.  

En lo que respecta a la integración del calor residual proveniente de la etapa de valorización 

del biogás, es necesario mejorar el diseño y completar el balance hídrico asociado a la 

etapa, no obstante, para esto se requiere evaluar la factibilidad de ocupar el vapor 

remanente en otra actividad. Así, lo importante del trabajo es que se constata que el proceso 

es capaz de operar de forma autógena, vale decir, no requiere de una caldera ni 

combustible extra para suplir los requerimientos de la etapa de digestión anaeróbica. 

Finalmente, es importante destacar que el diseño de la línea de biogás debe mejorarse en 

cuanto a la incorporación de contaminantes usuales que se producen en el proceso 

anaeróbico, en particular del ácido sulfhídrico (H2S) el cual puede generar corrosión en el 

equipo, además de ser tóxico para la salud humana sobre valores de 100 ppm [5]. Se sabe 

que el biogás producido contiene cerca de 2.000 ppm de este ácido, por lo cual es necesario 

limpiarlo en un proceso de absorción o adsorción antes de valorizarlo en un sistema CHP 

[5]. Sin perjuicio de lo anterior, se asume que esta falencia del diseño planteado no es 

gravitante en el análisis global del proceso y la evaluación de los beneficios de incorporar 

la tecnología electroquímica en este. 
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6 Evaluación económica 

Para cuantificar la factibilidad económica del proyecto, se estimó el CAPEX (Capital 

Expenditure) y OPEX (Operational Expenditure) en torno al diseño planteado. Con esto, se 

realizó el flujo de caja privado puro del proyecto sin ingresos, para finalmente calcular el 

ΔVAN de ambos procesos de tratamiento de aguas servidas. 

6.1 Estimación del CAPEX 

El CAPEX se desglosa en tres ítems: 

i) Costos directos: asociados a la adquisición de activos físicos. 

ii) Costos indirectos: asociados a los servicios requeridos para la instalación de la 

planta. 

iii) Capital de trabajo: asociado a los activos corrientes (inversiones de corto plazo). 

Los costos i) y ii) tienen asociados subítems que se pasan a detallar en las secciones 

siguientes, mientras que en la Tabla 45 se detallan los porcentajes usuales de dichas 

categorías en el CAPEX total de un proyecto de ingeniería. 

Tabla 45. Peso porcentual usual de los principales ítems asociados al CAPEX de un proyecto de ingeniería 
[97]. 

ítem Peso porcentual 

/ % 

Costos directos 

Costo equipos 15 – 40 

Instalación equipos 6 – 14 

Instrumentación y control 2 – 8 

Instalación piping 3 – 20 

Instalación eléctrica 2 – 10 

Infraestructura 3 – 18 

Terreno 1 -2 
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Tabla 45. Peso porcentual usual de los principales ítems asociados al CAPEX de un proyecto de ingeniería 
[97] (continuación). 

Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 4 – 21 

Gastos construcción 4 – 16 

Honorarios contratistas 2 – 6 

Contingencia 5 – 15 

Capital de trabajo 10 - 20 

 

Para estimar el costo asociado a los principales equipos de cada diseño de PTAS, se 

requiere de una cotización directa con proveedores o bien una fórmula empírica para su 

valorización.  

En algunos casos, la dimensión característica del equipo cotizado o de referencia no es la 

misma que del diseñado para el proceso en particular, para lo cual fue necesario escalar el 

costo según la siguiente ecuación [97]: 

costodiseño = costoref ∙ (
dimensióndiseño

dimensiónref
)

n

 
(146) 

donde n es el coeficiente de escalamiento y tiene un valor típico de 0,6 [97]. 

Por otra parte, si la estimación del costo no está dada en base a una cotización presente, 

es necesario actualizar este costo según la siguiente fórmula [97]:  

costotactual
= costotref

∙ (
CEPCItactual

CEPCItref

) 
(147) 

donde CEPCIti
 es el índice de costo de una planta de ingeniería química (Chemical 

Engineering Plant Cost Index) al año ti, cuyos valores más relevantes para el presente 

informe se pueden ver en el Anexo 10.5. 

El costo de la rejilla se asocia a la estructura requerida para la operación y el sistema 

asociado a la limpieza, mediante la siguiente ecuación empírica para el año 1999 [98]: 

costo1999
TM (/ EUR) = 2.334 ∙ QF10,637

+ 3.090 ∙ QF10,349
 (148) 
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con QF1 en m3 h-1. 

El costo de una cámara de desarenado se estima en base a la Figura 45 para el año 1993. 

 

Figura 45. Costo de una cámara de desarenado en función del caudal afluente [99]. 

Para un desarenador y desengrasador aireado se sugiere sumar un 45% del valor obtenido 

en la Figura 45 [99]. 

El costo del sedimentador continuo se estima mediante la siguiente ecuación empírica para 

el año 1999 [98]: 

costo1999
S1 (/ EUR) = 2.630 ∙ AS10,678

+ 6.338 ∙ AS10,325
 (149) 

con AS1 en m2. 

Los costos por unidad de área de los principales materiales que componen una CCM se 

pueden ver en la Tabla 46. 

Tabla 46. Costo unitario de los principales materiales asociados a una CCM [100]. 

Materiales  Costo 

/ EUR m-2 

Cátodo (Pt soportado en carbón) 500 

Ánodo (carbón) 100 

PEM (Nafion®) 400 

Colectores de corriente 25 
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Asumiendo que el costo asociado a los equipos auxiliares y conexiones anexas a un stack 

de celdas de combustible es despreciable en relación a los valores reportados en la Tabla 

46, se tiene que el costo de una celda unitaria requerida en el proyecto es de 59 EUR, con 

referencia al año 2008. 

El costo asociado a la tecnología de lodos activados considera tanto el sistema de aireación 

como el estanque del reactor, lo cual se puede estimar con la siguiente ecuación empírica 

para el año 1999 [98]: 

costo1999
RAe (/ EUR) = 10.304 ∙ VRAe0,477

+ 8.590 ∙ QF130,325
 (150) 

con VRAe en m3 y QF13 en kg h-1. 

El costo del sedimentador continuo del tratamiento secundario se calcula en base a la 

ecuación (149). 

El costo de un estanque de contacto para la desinfección se estima en base a la Figura 46 

para el año 1975. 

 

Figura 46. Costo de un estanque de contacto para la desinfección por unidad de volumen del equipo, para 
diferentes escalas de proceso [101]. 
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Por catálogo se tiene que una cinta de espesamiento de 0,7 m de largo tiene un costo de 

10.000 USD para el año 2019 [102]. 

El costo de un reactor de digestión anaeróbica se estima en base a la Figura 47 para el año 

1975. 

 

Figura 47. Costo de un digestor anaeróbico por unidad de volumen del equipo, para diferentes escalas de 
proceso [25]. 

Por catálogo se tiene que una centrífuga para lodos de 0,355 m de diámetro tiene un costo 

de 30.000 USD para el año 2019 [103]. 

Por catálogo se tiene que un intercambiador de calor de tubos y carcasa de 100 kW tiene 

un costo de 50.000 USD para el año 2019 [104]. 

Por catálogo se tiene que un sistema combinado de potencia y calor para biogás de 500 

kW tiene un costo de 100.000 USD para el año 2019 [105]. 

En base a los datos anteriores, se estimó la inversión asociada a los equipos de las 

principales etapas en cada diseño de planta de tratamiento, lo cual se resume en la Tabla 

47. 
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Tabla 47. Resumen de la inversión asociada a los equipos de las principales operaciones unitarias tanto para 
una PTAS convencional como con CCMs. 

Etapa PTAS convencional PTAS con CCMs 

Valor 

/ MMUSD 

Peso 
porcentual 

/ % 

Valor 

/ MMUSD 

Peso 
porcentual 

/ % 

TM 0,7 7,9 0,7 0,1 

DD 2,6 28,7 2,6 0,3 

S1 1,0 11,8 1,0 0,1 

REq - - 789,8 98,9 

RAe 3,4 38,6 2,9 9,4 

S2 0,8 9,6 0,9 0,1 

DS 0,00003 0,0003 0,00003 0,000003 

ES 0,01 0,1 0,01 0,001 

RAn 0,005 0,06 0,005 0,0006 

DH 0,06 0,7 0,06 0,007 

IC 0,1 1,01 0,1 0,01 

CHP 0,1 1,6 0,2 0,02 
 

TOTAL / 
MMUSD 

8,9 798,2 

 

En base a lo anterior, se puede observar que la inversión requerida para el proceso con 

CCMs es casi 100 veces mayor que la requerida en el proceso convencional. 

Por otra parte, se pueden valorizar el costo de inversión asociado a las líneas de agua, 

lodos y la de biogás (CHP), lo cual se resumen en la Tabla 48. 

Tabla 48. Resumen de los costos de los equipos asociados a las principales líneas del proceso planteado. 

Línea PTAS convencional PTAS con CCMS 

Valor 

/ MMUSD 

Peso 
porcentual 

/ % 

Valor 

/ MMUSD 

Peso 
porcentual 

/ % 

Aguas 8,58 96,51 797,9 99,96 

Lodos 0,17 1,9 0,2 0,020 

Biogás 0,14 1,6 0,2 0,024 
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Se puede apreciar que en ambos procesos la etapa asociada a la valorización del biogás 

tiene un nivel de inversión similar que el de la línea completa de lodos. 

Por último, se tiene el desglose para el CAPEX total asociado a la PTAS convencional y la 

con CCMs en las Tablas Tabla 49 y Tabla 50, respectivamente. 

Tabla 49. Resumen CAPEX de la PTAS convencional. 

ítem Valor 

/ MMUSD 

Peso porcentual 

/ % 

 Costos directos 

Costo equipos 9 22 

Instalación equipos 3 8 

Instrumentación y control 2 4 

Instalación piping 4 10 

Instalación eléctrica 2 5 

Infraestructura 3 8 

Terreno 1 1 

 Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 4 10 

Gastos construcción 3 8 

Honorarios contratistas 1 3 

Contingencia 3 8 

Capital de trabajo 5 12 

TOTAL 39,51 MMUSD  

 

Tabla 50. Resumen CAPEX de la PTAS con CCMs. 

ítem Valor 

/ MMUSD 

Peso porcentual 

/ % 

 Costos directos 

Costo equipos 798 61 

Instalación equipos 80 6 

Instrumentación y control 20 2 
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Tabla 50. Resumen CAPEX de la PTAS con CCMs (continuación). 

Instalación piping 35 3 

Instalación eléctrica 20 2 

Infraestructura 40 3 

Terreno 10 1 

 Costos indirectos 

Ingeniería y supervisión 50 4 

Gastos construcción 50 4 

Honorarios contratistas 20 2 

Contingencia 60 5  

Capital de trabajo 120 10 

TOTAL 1.303 MMUSD  

 

6.2 Estimación del OPEX 

El desglose del OPEX se divide en dos ítems: 

i) Costos variables: asociados al nivel de producción del proceso. 

ii) Costos fijos: independientes del nivel de producción. 

En la Tabla 51 se presentan los porcentajes usuales de dichas categorías en el OPEX total 

de un proyecto de ingeniería. 

Tabla 51. Peso porcentual usual de los principales ítems asociados al OPEX de un proyecto de aguas 
servidas (basado en ref. [97]). 

ítem Porcentajes referenciales 

Costos variables 

Electricidad - 

Insumos - 

Gestión de lodos - 

Mano de obra 10 – 20 % OPEX 

Supervisión directa 10 – 25 % Mano de obra 

Mantención y reparación 2 – 10 % costos directos + costos indirectos 

Costos fijos 
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Depreciación 10 % costos directos + costos indirectos 

El costo total de la electricidad se calcula en base al costo unitario estimado en 87 CLP 

kWh-1 [106]. 

El costo asociado a la gestión de lodos y los residuos provenientes del pretratamiento se 

estima en 23.536 CLP (m3 generado)-1 [107]. 

El costo unitario de los insumos se puede ver en la Tabla 52. 

Tabla 52. Resumen de los costos unitarios asociados a los insumos del proceso planteado. 

Insumo Valor unitario 

/ CLP kg-1 

Referencia 

Polímeros 2.990 [107] 

Cloro gas 1.950 [107] 

Nutrientes**** 7.140 [108] 

 

Con esto, se tiene el desglose para el OPEX total asociado a la PTAS convencional y la 

con CCMs en las Tablas Tabla 53 y Tabla 54, respectivamente. 

Tabla 53. Resumen OPEX de la PTAS convencional. 

ítem Valor 

/ MMUSD 

Peso porcentual 

/ % 

Costos variables 

Electricidad 1 6 

Insumos 1 2 

Gestión de lodos 0,3 1 

Mano de obra 16 67 

Supervisión directa 2 7 

Mantención y reparación 1 3 

Costos fijos 

Depreciación 3 14 

 

 
**** Estimado en base al costo unitario de una sal de amonio comercial. 
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Tabla 54. Resumen del OPEX de la PTAS con CCMs. 

ítem Valor 

/ MMUSD 

Peso porcentual 

/ % 

Costos variables 

Electricidad 0,4 0,3 

Insumos 0,4 0,3 

Gestión de lodos 0,3 0,2 

Mano de obra 16 10 

Supervisión directa 1,6 1 

Mantención y reparación 23,7 15 

Costos fijos 

Depreciación 118 74 

 

6.3 Flujo de caja y ΔVAN 

Para evaluar económicamente el efecto de las CCMs en una PTAS, se realiza el flujo de 

caja privado puro sin ingresos asociados a ambos diseños. Para esto, el flujo de caja para 

cada proceso se construye en base a la Tabla 55. 

Tabla 55. Tabla para la formulación del flujo de caja sin ingresos de un proyecto (los signos “+” y “-“ indican 
flujos positivos y negativos, respectivamente). 

Ítem Flujo periodo 𝐤 

OPEX sin depreciaciones ( - ) 

CAPEX sin Capital de trabajo ( - ) 

IVA a la inversión ( - ) 

Recuperación IVA a la inversión ( + ) 

Capital de trabajo ( - ) 

Recuperación capital de trabajo ( + ) 

FLUJO DE CAJA Fk 

Para calcular la diferencia entre el VAN asociado a una PTAS con CCMs y uno convencional 

(ΔVAN), se usa la siguiente fórmula: 
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ΔVAN = (∑
Fk

(1 + TDS)k

h

k

)

PTAS con CCMs

− (∑
Fk

(1 + TDS)k

h

k

)

PTAS convencional

 

(151) 

donde TDS es la tasa de descuento para el proyecto, h es el horizonte de evaluación del 

proyecto, y Fk los flujos económicos del periodo k para cada proyecto.  

Finalmente, para calcular el ΔVAN del proyecto se toma una tasa de descuento típica para 

un proyecto de tratamiento de aguas servidas de 6% y un horizonte de evaluación de 10 

años [107]. Con esto, se obtiene un valor de – 974 MMUSD para el ΔVAN. 

6.4 Discusiones parciales 

En primer lugar, se puede concluir que la inversión inicial asociada al proceso con CCMs 

está determinada por el costo de estas tecnologías, provocando una diferencia de dos 

órdenes de magnitud con respecto a la línea base. Si bien el costo de las celdas unitarias 

podría disminuir con el desarrollo tecnológico o la investigación de diseños más 

económicos, estos esfuerzos deberían estar sustentados en qué tan eficientes resultan ser 

estas tecnologías frente a procesos enfocados en la generación de biogás. 

En miras a este último tipo de procesos, hay que tener en cuenta que se estima que la 

inversión de la línea de biogás es similar a la de los lodos, y esto sin considerar la limpieza 

de H2S, lo cual podría aumentar los costos de inversión. 

Si bien el modelo de costos del proyecto puede mejorar, estas estimaciones preliminares 

permiten entender el orden de magnitud que implica el elevado costo de este nuevo tipo de 

tecnologías.  
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7 Comparación técnico-económica de una 

PTAS convencional y en base a CCMs 

7.1 Caso base 

Con el fin de englobar los resultados más relevantes del estudio, se realiza un resumen de 

los principales indicadores asociados a un proyecto de tratamiento de aguas servidas con 

celdas de combustible microbiológicas, comparándolo además con la línea base. En la 

Tabla 56 se resumen estos resultados. 

Tabla 56. Comparación de los indicadores globales para el proceso con CCMs y el caso “línea base”, además 
de la diferencia entre el VAN de ambos proyectos. 

Indicador CCM Línea base Diferencia 

/ % 

ΔVAN 

/ MMUSD 

E/QEq / kWh m-3 0,01410 N.A. N.A. 

- 974,1 

E/QAn / kWh m-3 0,1805 0,1090 + 65,66 

Producción de lodos / t (1.000 m3)-1 0,2984 0,3237 - 7,833 

Requerimiento de electricidad / 
kWh m-3 

0,1547 0,5406 - 71,38 

CAPEX / MMUSD - 1.303 - 39,51 + 3.399 

 

En base a esto, se puede concluir que el incluir un sistema de CCMs en el proceso 

convencional de tratamiento de aguas servidas disminuye la generación de lodos en un 

10% y el requerimiento de electricidad en un 70%, aproximadamente. No obstante, el 

beneficio energético es consecuencia de la valorización del biogás generado y en menor 

proporción por el proceso electroquímico esperado en las celdas. Por último, estos cambios 

suponen una inversión tal que la diferencia entre el VAN del proyecto planteado y la línea 

base, en un horizonte de evaluación de 10 años es negativa. 

7.2 Estudio de sensibilidad para la eficiencia coulómbica 

Con el fin de aclarar el atractivo real de una sistema de celdas de combustible 

microbiológicas en el proceso de tratamiento de aguas, se realiza un análisis de sensibilidad 

en torno a la eficiencia coulómbica del sistema para los tres casos ya estudiados en la 
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sección 5.3.1.9, con miras a poder dilucidar si es oportuno desarrollar tecnológicamente 

esta idea. En la Tabla 57 se puede ver el resumen de estos resultados. 

Tabla 57. Resumen de los indicadores globales del proceso para diferentes eficiencias coulómbicas (N.A.: No 
aplica). 

Indicador Caso 
optimista 

(𝚽𝐂 = 20%) 

Línea 
base 

Diferencia 

/ % 

ΔVAN 

/ MMUSD 

E/QEq / kWh m-3 0,02685 N.A. N.A. 

- 993,3 

E/QAn / kWh m-3 0,1714 0,1090 + 57,23 

Producción de lodos / t (1.000 m3)-1 0,2984 0,3237 - 7,833 

Requerimiento de electricidad / 
kWh m-3 

0,1512 0,5406 - 72,04 

CAPEX / MMUSD - 1.321 - 39,51 + 3.245 

 

Indicador Desarrollo 
tecnológico 

(𝚽𝐂 = 50%) 

Línea 
base 

Diferencia 

/ % 

ΔVAN 

/ MMUSD 

E/QEq / kWh m-3 0,06127 N.A. N.A. 

- 993,1 

E/QAn / kWh m-3 0,1438 0,1090 + 31,93 

Producción de lodos / t (1.000 m3)-1 0,2984 0,3237 - 7,832 

Requerimiento de electricidad / 
kWh m-3 

0,1444 0,5406 - 73,30 

CAPEX / MMUSD - 1.321 - 39,51 + 3.245 

 

Indicador Caso irreal 

(𝚽𝐂 = 100%) 

Línea 

base 
Diferencia 

/ % 

ΔVAN 

/ MMUSD 

E/QEq / kWh m-3 0,1146 N.A. N.A. 

- 1.014 

E/QAn / kWh m-3 0,09781 0,1090 + 10,25 

Producción de lodos / t (1.000 m3)-1 0,2984 0,3237 - 7,832 

Requerimiento de electricidad / 
kWh m-3 

0,1370 0,5406 - 74,66 

CAPEX / MMUSD - 1.340 - 39,51 + 3.292 
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7.3 Discusiones parciales 

En base a estos resultados, no se puede asegurar el atractivo de la tecnología de celdas 

de combustible en el proceso de tratamiento de aguas servidas para las condiciones 

establecidas en el presente informe. Esto, pues en términos energéticos no es competitivo 

con tecnologías basadas en la generación y valorización de biogás. Por otra parte, el bajo 

nivel de madurez de la tecnología sumada al alto costo de inversión que hoy presentan, 

disminuye su atractivo real. 

Sin perjuicio de lo anterior y con el fin de esclarecer la ruta de investigación de este tipo de 

tecnologías, se sugiere profundizar el estudio de la cinética y microbiología asociada a estas 

celdas, con miras a entender el impacto que estas tienen en la eficiencia energética global 

de la tecnología y como poder optimizarlas. 

Finalmente, en el último tiempo se ha puesto atención en la utilidad de este tipo de 

tecnologías como sensores para la determinación instantánea y en línea de la DBO [109], 

lo cual corresponde a un nicho diferente del estudiado en este informe y permite diversificar 

la aplicación de este tipo de tecnologías, sin embargo, queda propuesto entender el 

atractivo real desde una perspectiva técnico-económica.  
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8 Conclusiones y recomendaciones 

En el presente trabajo se establece un modelo para un proceso de tratamiento de aguas 

servidas convencional (PTAS convencional) y uno en base a celdas de combustible 

microbiológicas (PTAS con CCMs), enfocado en la química asociada a la degradación de 

la materia orgánica presente en estos residuos. Con esta simulación, se pudo establecer el 

diseño de cada proceso y una comparación a nivel técnico-económico de estos. 

El proceso planteado permite obtener una calidad del efluente acorde al DS90, y unos lodos 

tipo B aptos para disponer en rellenos sanitarios. Asimismo, el balance de masa global para 

la PTAS con CCMs muestra que se producen 18 t d-1 de lodos deshidratados y 4,5 t d-1 de 

biogás para ser valorizado.  

El modelo usado para dimensionar la etapa de celdas de combustible microbiológicas 

considera tanto la cinética electroquímica como los fenómenos de transporte asociados al 

diseño particular de una celda. Si bien, el modelo usado para predecir la cinética del sistema 

puede mejorarse e incorporar fenómenos asociados al metabolismo bacteriano, para el 

nivel de estudio del trabajo es el adecuado. 

El dimensionamiento de las principales etapas del proceso se basa en la ecuaciones de 

diseño reportadas en bibliografía y acordes a la fenomenología particular de cada una de 

ellas. Es importante destacar, que si bien el número total de celda de combustible unitarias 

requeridas en la PTAS con CCMs es de 12 millones, se estima que corresponde a un 

volumen de 10.000 m3, lo cual es menor al volumen total ocupado por el reactor de lodos 

activados para el mismo proceso. 

Con respecto a la PTAS convencional, en el proceso con celdas de combustible 

microbiológicas se disminuye la producción de lodos en un 8%, el requerimiento de 

electricidad en un 70%, y las dimensiones de los equipos en hasta un 50%. Sin embargo, 

estos efectos se asocian mayoritariamente a los procesos anaeróbicos que se dan en las 

celdas, dada la baja eficiencia coulómbica que presentan estos dispositivos en aguas 

servidas. 

De la evaluación económica, se puede rescatar que el CAPEX asociado a la PTAS con 

CCMs corresponde a 1.303 MMUSD, donde el 60% corresponde exclusivamente a la 

adquisición del sistema de celdas de combustible. Por su parte, el OPEX sin la depreciación 

de los activos fijos corresponde a 40 MMUSD, donde cerca del 60% está expresado en la 
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mantención y reparación asociada a los equipos del proceso, cuya estimación deviene del 

alto costo de inversión de las celdas de combustible microbiológicas. 

Por último, y en base al estudio de la eficiencia energética de este tipo de tecnologías, se 

concluye que no representan una competencia para los procesos convencionales basados 

en la generación de biogás. 

Como recomendaciones, se sugiere enfocar la investigación futura en la optimización de la 

eficiencia coulómbica para sustratos reales y el uso de materiales de menor costo en la 

fabricación de estas celdas, a fin de poder hacerlas competitivas en el sector energético 

asociado al tratamiento de aguas. Por otra parte, se sugiere estudiar el uso de las celdas 

de combustible microbiológicas en otras áreas de desarrollo, como la de sensores 

biológicos para la determinación instantánea de DBO, a fin de dilucidar el posible atractivo 

en mercados que no está relacionados a la producción energética. 
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10 Anexos 

10.1 Modelo de Trapero et al. para el dimensionamiento de una 

etapa de CCMs 

El diseño del sistema de celdas de combustible microbiológicas propuesto por Trapero et 

al. [21] se basa en un stack de celdas unitarias de tipo PEM-FC (Proton exchange 

membrane fuel cell) de dimensiones conocidas, eléctricamente conectadas en paralelo, 

donde en la cámara anódica se alimenta el RIL a tratar y en la catódica se inyecta aire 

atmosférico. Entre ambas cámaras se encuentra el arreglo de electrodos y membrana 

(membrane-electrodes assembly, MEA), que consisten en un ánodo de un material de 

carbono (p. ej., esponja de carbono), una membrana comercial (p. ej., Nafion ®), y un cátodo 

de platino soportado en carbono. 

El modelo planteado por los autores para el sistema de CCMs, tiene dos objetivos: 1) 

dimensionar el número total de celdas unitarias requeridas (N), y 2) estimar la potencia 

eléctrica generada por el arreglo (Ẇtotal). 

En este trabajo, se fija un set de variables y parámetros de entrada conocidos, a saber: el 

caudal de diseño (Q), la concentración de materia orgánica biodegradable en la entrada 

(CDBO
e ), el tiempo de residencia en la cámara anódica (θH

an), el largo, ancho y alto de la 

cámara anódica (L01, W01 y H01, respectivamente), el voltaje de una celda (U01), la eficiencia 

coulómbica (ΦC) y la eficiencia de remoción de DBO (χDBO). 

Para calcular el número total de celdas unitarias en el arreglo, se usa la definición del tiempo 

de residencia para calcular el volumen total requerido, y luego, se divide este resultado por 

el volumen de la cámara anódica en una celda unitaria, lo que se muestra en la ecuación 

(152). 

N =
Vtotal

V01
=

Q ∙ θH
an

L01 ∙ W01 ∙ H01
 

(152) 

Por otra parte, para calcular la potencia eléctrica total generada por el arreglo de CCMs, se 

usa la ecuación (153). 

Ẇtotal = U01 Itotal (153) 
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Donde la corriente total generada en el sistema de celdas de combustible (Itotal) se estima 

en base a la definición de eficiencia coulómbica, y el arreglo algebraico de la ecuación (154). 

Itotal = 0,125 ∙ ΦC ∙ F ∙ Q ∙ χDBO ∙ CDBO
e  (154) 

Del modelo anterior, se puede ver que no considera los fenómenos de transporte ni la 

cinética heterogénea electroquímica que se dan en la celda, lo cual tiene un impacto directo 

tanto en el diseño de los módulos unitarios como del arreglo total requerido. Esta debilidad 

en la metodología propuesta por los autores abre un nicho en el dimensionamiento de una 

etapa de CCMs, proponiendo un modelo que permita predecir con mayor exactitud la 

respuesta del sistema ante condiciones y variables de operación. 

10.2 Modelo de Rittmann y McCarthy para estequiometría en 

reacciones bioquímicas 

El modelo de Rittmann y McCarthy considera que en un proceso bioquímico la degradación 

de materia orgánica (catabolismo) conlleva la liberación de electrones (semirreacción de 

oxidación, Rd), los que son captados por especies oxidantes para producir productos 

(semirreacción de reducción, Ra). Sin embargo, en paralelo cierta fracción de estos 

electrones son ocupados por los microorganismos para producir biomasa (anabolismo, Rs) 

[110][5][58]. Un esquema de esto se puede ver en la Figura 48. 

 

Figura 48. Esquema del balance de electrones en un proceso bioquímico con la formación de biomasa según 

el modelo de Rittmann y McCarthy, donde fe
0 corresponde a la fracción real de electrones destinados para la 

generación de productos, y fs
0 la fracción real de electrones destinados para la generación de biomasa [110].  

El modelo entrega una metodología para establecer la estequiometría que se da en un 

proceso bioquímico global, ya que, conociendo todas las semirreacciones descritas 

anteriormente y las fracciones de electrones destinados a cada proceso, del balance de 

electrones se puede deducir la reacción global Rxn: 
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Rxn = fe
0 ∙ Ra + fs

0 ∙ Rs − Rd (155) 

10.2.1 Oxidación aeróbica de aguas servidas 

Las semirreacciones involucradas en el proceso de oxidación aeróbica son las siguientes: 

Semirreacción de oxidación de materia orgánica [5], Rd: 

9

50
CO2 +

1

50
HCO3

− +
1

50
NH4

+ + H+ + e− ←
1

50
C10H19O3N +

9

25
H2O (r.10) 

Semirreacción de reducción de oxígeno [5], Ra: 

1

4
O2 + H+ + e− →

1

2
H2O (r.11) 

Semirreacción de síntesis de biomasa a partir de amoníaco [5], Rs: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− →
1

20
C5H7O2N +

9

20
H2O (r.12) 

Luego, tomando un fs
0 = 0,65 para procesos aeróbicos [58] y resolviendo la ecuación (155), 

se obtiene la siguiente estequiometría del proceso global: 

c0C10H19O3N + c1O2 + c2HCO3
− + c3NH4

+ → c4CO2 + c5C5H7O2N + c6H2O (r.13) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,088; c2 = 0,0513; c3 = 0,013; c4 = 0,050; c5 = 0,033; c6 = 0,11. 

10.2.2 Respiración endógena 

En este proceso solo se considera que existe anabolismo, por lo cual las semirreacciones 

involucradas son las siguientes: 

Semirreacción de oxidación de biomasa [5], Rd: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− ←
1

20
C5H7O2N +

9

20
H2O (r.14) 

Semirreacción de reducción de oxígeno [5], Ra: 

1

4
O2 + H+ + e− →

1

2
H2O (r.15) 
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Luego, tomando un fs
0 = 0,65 para procesos aeróbicos [58] y resolviendo la ecuación (155), 

se obtiene la siguiente estequiometría del proceso global: 

c0C5H7O2N + c1O2 → c2HCO3
− + c3NH4

+ + c4CO2 + c5H2O (r.16) 

donde c0 = 0,050; c1 = 0,250; c2 = 0,050; c3 = 0,050; c4 = 0,20; c5 = 0,050. 

10.2.3 Metanogénesis a partir de lodos primarios 

Las semirreacciones involucradas en el proceso de metanogénesis son las siguientes: 

Semirreacción de oxidación de materia orgánica [5], Rd: 

9

50
CO2 +

1

50
HCO3

− +
1

50
NH4

+ + H+ + e− ←
1

50
C10H19O3N +

9

25
H2O (r.17) 

Semirreacción de generación de metano [5], Ra: 

1

8
CO2 + H+ + e− →

1

8
CH4 +

1

4
H2O (r.18) 

Semirreacción de síntesis de biomasa a partir de amoníaco [5], Rs: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− →
1

20
C5H7O2N +

9

20
H2O (r.19) 

Luego, tomando un fs
0 = 0,05 para procesos anaeróbicos [58] y resolviendo la ecuación 

(155), se obtiene la siguiente estequiometría del proceso global: 

c0C10H19O3N + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4CH4 + c5NH4

+ + c6C5H7O2N (r.20) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,10; c2 = 0,051; c3 = 0,018; c4 = 0,12; c5 = 0,018; c6 = 0,0025. 

10.2.4 Metanogénesis a partir de lodos secundarios 

Las semirreacciones involucradas en el proceso de metanogénesis son las siguientes: 

Semirreacción de oxidación de biomasa aeróbica [5], Rd: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− ←
1

20
(C5H7O2N)aer +

9

20
H2O (r.21) 

Semirreacción de generación de metano [5], Ra: 
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1

8
CO2 + H+ + e− →

1

8
CH4 +

1

4
H2O (r.22) 

Semirreacción de síntesis de biomasa anaeróbica [5], Rs: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− →
1

20
(C5H7O2N)ana +

9

20
H2O (r.23) 

Luego, tomando un fs
0 = 0,05 para procesos anaeróbicos [58] y resolviendo la ecuación 

(155), se obtiene la siguiente estequiometría del proceso global: 

c0(C5H7O2N)aer + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4CH4 + c5NH4

+ + c6(C5H7O2N)ana (r.24) 

donde c0 = 0,050; c1 = 0,19; c2 = 0,71; c3 = 0,048; c4 = 0,12; c5 = 0,048; c6 = 0,0025. 

10.2.5 Oxidación electrogénica de aguas servidas 

Las semirreacciones involucradas en el proceso electrógeno son las siguientes: 

Semirreacción de oxidación de materia orgánica [5], Rd: 

9

50
CO2 +

1

50
HCO3

− +
1

50
NH4

+ + H+ + e− ←
1

50
C10H19O3N +

9

25
H2O (r.25) 

Semirreacción de reducción de oxígeno [5], Ra: 

1

4
O2 + H+ + e− →

1

2
H2O (r.26) 

Semirreacción de síntesis de biomasa a partir de amoníaco [5], Rs: 

1

5
CO2 +

1

20
NH4

+ +
1

20
HCO3

− + H+ + e− →
1

20
C5H7O2N +

9

20
H2O (r.27) 

Dado que este proceso ocurre en dos compartimentos separados físicamente, es necesario 

distinguir entre las reacciones que ocurren en el ánodo (Ran) y en el cátodo (Rca), como 

sigue: 

Ran = Rd − fs
0 ∙ Rs (156) 

Rca = fe
0 ∙ Ra (157) 
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Notar que al restar las semirreacciones catódica y anódica, se restituye la ecuación (155). 

Luego, tomando un fs
0 = 0,05 para procesos anaeróbicos [58] y resolviendo la ecuación 

(156), se obtiene la siguiente estequiometría: 

c0C10H19O3N + c1H2O → c2CO2 + c3HCO3
− + c4NH4

+ + c5C5H7O2N + c6e− + c7H+ (r.28) 

donde c0 = 0,020; c1 = 0,34; c2 = 0,17; c3 = 0,018, c4 = 0,018, c5 = 0,0025, c6 = 0,95 y c7 = 

0,95.  

Por su parte, para el proceso catódico basta resolver la ecuación (157), con lo cual se 

obtiene lo siguiente: 

c8O2 + c9H+ + c10e− → c11H2O (r.29) 

donde c8 = 0,24; c9 = 0,95; c10 = 0,95; c11 = 0,48. 

10.3 Balance de masa por etapa para la PTAS con CCMs 

A continuación, se presenta el balance de masa para las etapas más relevantes de una 

PTAS con CCMs detalladas en la Figura 33. 

Tabla 58. Resumen del balance de masa en la etapa de tamizado. 

Especie 𝐅𝟏  

/ kg s-1 

𝐅𝟐  

/ kg s-1 

𝐅𝟑  

/ kg s-1 

screenings 7,88 x 10-3 7,88 x 10-3 0,00 x 100 

H2O 7,00 x 102 2,36 x 10-2 7,00 x 102 

Total 7,00 x 102 3,15 x 10-2 7,00 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,00 x 102 3,50 x 10-2 7,00 x 102 

 

Tabla 59. Resumen balance de masa desarenado-desengrasado. 

Especie 𝐅𝟑  

/ kg s-1 

𝐅𝟒  

/ kg s-1 

𝐅𝟓  

/ kg s-1 

H2O 7,00 x 102 6,04 x 10-3 7,00 x 102 

SST 1,37 x 10-1 5,76 x 10-3 1,31 x 10-1 

A&G 5,32 x 10-2 4,26 x 10-2 1,06 x 10-2 
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Tabla 59. Resumen balance de masa desarenado-desengrasado (continuación). 

Total 7,00 x 102 5,44 x 10-2 7,00 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,00 x 102 5,53 x 10-2 7,00 x 102 

 

Tabla 60. Resumen balance de masa sedimentación primaria. 

Especie 𝐅𝟔  

/ kg s-1 

𝐅𝟕  

/ kg s-1 

𝐅𝟖  

/ kg s-1 

H2O 7,06 x 102 2,56 x 100 7,03 x 102 

SST 1,36 x 10-1 7,67 x 10-2 5,95 x 10-2 

Total 7,06 x 102 2,63 x 100 7,04 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 7,06 x 102 2,56 x 100 7,04 x 102 

 

Tabla 61. Resumen balance de masa de la reacción electroquímica. 

Especie 𝐅𝟖  

/ kg s-1 

𝐅𝟗  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟎  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟏  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟐 

/ kg s-1 

H2O 7,04 x 102 0,00 x 100 0,00 x 100 8,93 x 10-3 7,04 x 102 

NKT 2,73 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 2,92 x 10-2 

SST 5,95 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 4,96 x 10-2 

P 4,07 x 10-3 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 4,07 x 10-3 

O2 0,00 x 100 5,03 x 10-3 0,00 x 100 2,51 x 10-3 0,00 x 100 

N2 0,00 x 100 8,27 x 10-3 0,00 x 100 8,27 x 10-3 0,00 x 100 

HCO3
− 6,61 x 10-3 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 1,29 x 10-2 

Total 7,04 x 102 1,33 x 10-2 2,64 x 10-2 1,97 x 10-2 7,04 x 102 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal  

/ L s-1 

7,04 x 102 1,80 x 101 2,40 x 101 1,61 x 101 7,04 x 102 

 

Tabla 62. Resumen balance de masa de la reacción aeróbica y sedimentación secundaria. 

Especie 𝐅𝟏𝟐 

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟑  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟒  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟓  

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟔 

/ kg s-1 

𝐅𝟏𝟗 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟎 

/ kg s-1 

H2O 7,04 x 102 0,00 x 100 0,00 x 100 1,06 x 103 7,00 x 102 3,53 x 102 3,81 x 100 
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Tabla 62. Resumen balance de masa de la reacción aeróbica y sedimentación secundaria (continuación). 

NKT 2,92 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 4,43 x 10-2 2,93 x 10-2 1,48 x 10-2 1,60 x 10-2 

SST 4,96 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 2,87 x 101 1,90 x 10-2 2,82 x 101 3,05 x 10-2 

P 4,07 x 10-3 0,00 x 100 0,00 x 100 6,11 x 10-3 4,05 x 10-3 2,04 x 10-3 2,20 x 10-5 

O2 0,00 x 100 1,04 x 10-1 7,31 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 

N2 0,00 x 100 1,72 x 10-1 1,72 x 10-1 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 0,00 x 100 

HCO3
− 1,29 x 10-2 0,00 x 100 0,00 x 100 3,45 x 10-2 2,29 x 10-2 1,15 x 10-2 1,25 x 10-4 

Total 7,03 x 102 2,76 x 10-1 2,74 x 10-1 1,06 x 103 7,00 x 102 3,55 x 102 3,85 x 100 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal  

/ L s-1 

7,03 x 102 3,73 x 102 3,65 x 102 1,06 x 103 6,99 x 102 3,52 x 102 3,81 x 100 

 

Tabla 63. Resumen balance de masa espesado. 

Especie 𝐅𝟐𝟎 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟏  

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟐  

/ kg s-1 

H2O 3,81 x 100 3,24 x 100 5,77 x 10-1 

SST 3,10 x 10-2 1,84 x 10-3 2,88 x 10-2 

Total 3,84 x 100 3,24 x 100 6,10 x 10-1 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 3,81 x 100 3,24 x 100 5,77 x 10-1 

 

Tabla 64. Resumen balance de masa de la reacción anaeróbica. 

Especie 𝐅𝟐𝟑 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟒 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟓 

/ kg s-1 

H2O 3,13 x 100 0,00 x 100 3,12 x 100 

NKT 9,40 x 10-4 0,00 x 100 2,95 x 10-3 

SST 1,06 x 10-1 0,00 x 100 7,10 x 10-2 

P 1,57 x 10-4 0,00 x 100 1,57 x 10-4 

CO2 0,00 x 100 1,42 x 10-2 0,00 x 100 

HCO3
− 4,30 x 10-5 0,00 x 100 6,86 x 10-3 

CH4 0,00 x 100 1,19 x 10-2 0,00 x 100 

Total 3,24 x 100 2,61 x 10-2 3,21 x 100 

Error / % 1,31 x 10-1 
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Tabla 64. Resumen balance de masa de la reacción anaeróbica (continuación). 

Caudal / L s-1 3,13 x 100 2,69 x 101 3,13 x 100 

 

Tabla 65. Resumen balance de masa deshidratado. 

Especie 𝐅𝟐𝟓 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟔 

/ kg s-1 

𝐅𝟐𝟕 

/ kg s-1 

H2O 3,12 x 100 2,98 x 100 1,40 x 10-1 

SST 7,18 x 10-2 3,59 x 10-3 6,82 x 10-2 

Total 3,20 x 100 3,00 x 100 2,09 x 10-1 

Error / % 0,00 x 100 

Caudal / L s-1 3,13 x 100 2,98 x 100 1,51 x 10-1 

 

10.4 Datos usados para realizar la simulación de la celda de 

Min et al. 

Tabla 66.Condiciones de operación y parámetros de diseño de la celda de Min et al. (2004) [18]. 

Variable Valor Unidad  

pO2

e  0,21 atm 

Qan 3,7 x 10-9 m3 s-1 

T 303 K 

Qca 3,3 x 10-9 m3 s-1 

χDBO 0,56 - 

CDBO
e  246 mg L-1 

H01 4 x 10-3 m 

W01 7 x 10-3 m 

A01 55 x 10-4 m2 

ΦC 0,07 - 

δan†††† 2 x 10-5 m 

δca‡‡‡‡ 2 x 10-5 m 

 
†††† Asumido. 
‡‡‡‡ Asumido. 
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Tabla 66. Condiciones de operación y parámetros de diseño de la celda de Min et al. (2004) [18] 
(continuación). 

δPEM§§§§ 2 x 10-4 m 

δbio***** 5 x 10-5 m 

Aan 55 x 10-4 m2 

Aca 55 x 10-4 m2 

APEM††††† 66 x 10-4 m2 

 

10.5 Valores CEPCI 

Tabla 67.Resumen de los valores CEPCI usados en la estimación de costos del proyecto. 

Año Valor Referencia 

1975 182,4 [111] 

1993 359,2 [111] 

1999 390,6 [111] 

2008 575,4 [112] 

2019 632 [113] 

 

 
§§§§ Asumido. 
***** Asumido. 
††††† Asumido. 


