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DISENO Y EVALUACION DE UN PROCESO DE TRATAMIENTO DE AGUAS SERVIDAS
EN BASE A CELDAS DE COMBUSTIBLE MICROBIOLOGICAS

En este trabajo se presenta un modelo matematico que permite disefiar y evaluar técnico-
econdmicamente una planta de tratamiento de aguas servidas cuya etapa de tratamiento

secundario se basa en la tecnologia de celdas de combustible microbiolégicas.

Para establecer el disefio de este proceso, se toma un caso base de 700 L sy se considera

el DS90 para fijar la calidad del efluente de salida.

Las celdas de combustible microbiolégicas se modelan en base a la cinética electroquimica
y los fendbmenos de transporte asociados al sistema en particular, mientras que las demas

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

Con respecto al tratamiento convencional de lodos activados, el proceso propuesto
disminuye la produccién 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 disminucién del requerimiento

energético se asocia en un 90% a la generacion y valorizacion de biogas en el proceso.

De la evaluacién economica del proyecto con celdas de combustible microbioldgicas, se
puede rescatar que el CAPEX corresponde a 1.300 MMUSD y el OPEX (sin la depreciacién
de los activos fijos) corresponde a 40 MMUSD. Con respecto al tratamiento convencional,
el AVAN entre ambos proyectos es de — 1.000 MMUSD, con lo cual se concluye que no es

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

Por ultimo, y en base al estudio técnico-econdémico de la tecnologia 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 andlisis de la eficiencia energética de este tipo de celdas con foco
en los aspectos cinéticos que la componen. Ademas, se sugiere investigar la aplicaciéon de
estas tecnologias en otros nichos como el de los sensores biolégicos para la determinacion

instantanea y en linea de DBO.
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1 Introduccidn

1.1 Proceso de tratamiento de aguas servidas y sus desafios
energeticos

En términos generales, el tratamiento de aguas servidas es fundamental para la proteccion
de la salud y el medioambiente, pero segun la Organizacidn 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 disposicion [1].

En Chile el panorama es mas alentador, pues al 2017 existian 297 sistemas operativos de
tratamiento de aguas servidas, lo que se traduce en una cobertura del 99,97% del total de
la poblacion [2]. Sin perjuicio de lo anterior, el sistema sanitario esta sujeto a nuevos
desafios que guardan relacion con el cambio climatico 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 tecnologia e innovacion en los procesos actuales, a fin de avanzar

en aspectos de sustentabilidad y economia circular [3].

Segun la Superintendencia de Servicios Sanitarios (SISS), en el pais el 60% de los sistemas
de tratamiento de aguas servidas utilizan el proceso convencional en base a la tecnologia
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
tecnologia predominante en el pais. En la Figura 1 se puede ver el diagrama de bloques

simplificado del proceso de lodos activados.

PRETRATAMIENTO RATAMIENTC TRATAMIENTO
> - > SR

AIRE Cla

l

d " i - e o2
Tamizado [—» 2 Y [ Sedimenta o = » ° L Cloracion
desengrasado primaria aerdbica secundaria

LODOS
PRIMARIOS LODOS
SECUNDARIOS EFLUENTE

===

r» BIOGAS
- - _< LODOS A
Estabilizacion }—-| Deshidratacién }—- DISPOSICION

AFLUENTE

. ) »
PARTICULAS SOLIDOS, ACEITES
GRANDES Y GRASAS

Figura 1. Diagrama de bloques simplificado del proceso de tratamiento de aguas servidas convencional en
base a la tecnologia de lodos activados y desinfeccion con gas cloro (adaptado de ref. [4]).
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Una planta de tratamiento de aguas servidas (PTAS) usualmente se compone de dos
lineas: la asociada al afluente a tratar (linea de aguas) y la asociada al manejo de los lodos
primarios y secundarios (linea de lodos). La linea de aguas se puede separar en tres partes:

pretratamiento, tratamiento primario y tratamiento secundario.

En el pretratamiento se retienen aceites, grasas y soélidos insolubles de granulometria
mayor a 0,15 mm [5]. Esta parte del proceso estd constituida por las operaciones de

tamizado y desarenado y desengrasado.

El principal objetivo del tratamiento primario es separar el material suspendido en una
operacion de sedimentacion. A la corriente concentrada en solidos que se obtiene en esta

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

Por dltimo, en el tratamiento secundario se busca disminuir la concentracion de los
principales contaminantes. En esta etapa se puede utilizar la tecnologia de lodos activados,
la que se compone de un reactor aireado donde proliferan microorganismos capaces de
reducir la carga organica y un equipo de decantacion 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 linea de lodos [4]. El

tratamiento secundario suele finalizar con una etapa de desinfeccion.

En Chile, el 98,7% del agua tratada se descarga en aguas maritimas o continentales
superficiales [2], por lo que estan sujetas al Decreto Supremo 90 (DS90). Dicha regulacion
establece una concentracion maxima de coliformes fecales [6], y por tanto, el disefio de
PTAS en Chile suele contemplar una operacion unitaria que controla este parametro antes

de disponer el efluente.

En lo que respecta a la linea de lodos, esta puede representar hasta el 50% de los costos
operacionales de una PTAS [4][7], por lo que es importante disefiar un proceso que optimice
su aprovechamiento energético y gestion. Las etapas del tratamiento de lodos se pueden
ver en la Figura 1, donde el espesado y deshidratado corresponden a operaciones de
separacion sdlido-liquido destinadas a concentrar los sélidos, mientras que la de
estabilizacion busca reducir los patégenos, olores y el potencial de putrefaccion del residuo
de salida del proceso [5]. Las principales opciones de estabilizacién de los lodos generados
en una PTAS son las operaciones de digestion aerobica, digestion anaerdbica vy

acondicionamiento alcalino [5].



Asimismo, es necesario mencionar que la disposicion 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 clasificacién, uso y disposicién 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 varia entre un 0,5y 2 kWh (m? tratado)* [7]. Esto se
traduce en un impacto ambiental de entre 0,45y 1,8 kg CO,eq. (M? tratado)? [7][9]. De esta
demanda de energia, hasta el 75% puede deberse al costo operacional asociado a la

aeracion en la tecnologia de lodos activados [4][10].

Se estima ademas, que la energia quimica contenida en la materia organica presente en
las aguas servidas corresponde a 1,79 kWh m [11], por lo que es atractivo disefiar un
proceso de tratamiento que permita aprovechar esta energia 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 tecnologia de digestion anaerébica en la etapa de estabilizacion y asi
obtener biogads 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 energia 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
energia contenida en estos residuos, aumentar la eficiencia energética global del proceso,

y potenciar la economia circular dentro de la industria sanitaria.
1.2 Celdas de combustible microbiologicas

Una celda de combustible microbiolégica (CCM) es un dispositivo electroquimico capaz de
degradar la materia organica y en paralelo transformar esa energia quimica directamente
en electricidad [9][12][13][14].

Las celdas de combustible microbiol6gicas pueden ser alimentadas con distintos sustratos
con contenido organico biodegradable [15]. Este fendmeno se debe a que el transporte de

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

T Calculado como la energia tedrica liberada al oxidar completamente la materia organica presente
en las aguas servidas cuya concentracion es de 320 mgoeo Lt [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 inéculo electroactivo de
bacterias con las propiedades deseadas para poder operar una CCM [18][19][20], y por ello,

se hace factible la utilizacion de estos residuos como combustible para estas tecnologias.

En base a lo anterior, es que el proceso de tratamiento de aguas servidas se presenta como
un nicho para la utilizacion de celdas de combustible microbiol6gicas, donde en la etapa
asociada al tratamiento biolégico se ha propuesto incorporar este tipo de tecnologias [11].
Con esto, la principal ventaja que se obtiene de este disefio es la reduccion 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 reaccion aerdbica, y ademas, se
considera una etapa de digestion anaerébica para el manejo de lodos (ver Figura 2). En
dicho esquema, el balance energético teérico muestra que es posible aprovechar el 17%
de la energia quimica contenida en el afluente mediante el uso de CCMs, y por otra parte,
hasta el 37% de dicha energia en forma de combustible (biogas). Este disefio muestra la
importancia de adicionar una etapa de digestion anaerébica para aumentar la recuperaciéon

energética del proceso.

443 kKW (17%)
— Electricidad

Base energética:
2.616 kW Sedimentador 368 kW (14%) [ Sedimentador
primario secundario

886 kW (34%)

368 kW (14%)
1.726 kKW (66%) (DigeT

Lanaerc‘!bico 651 kW (25%)

[ Biosolidos
S

962 kW (37%)

L Biogas

Figura 2. Balance energético tedrico de un proceso de tratamiento de aguas servidas que utiliza celdas de
combustible microbioldgicas y digestion anaerdbica [11].



Ademas de la ventaja energética sefialada en el parrafo anterior, es posible obtener otros
beneficios en el disefio global de una PTAS al reemplazar la etapa de reaccion aerébica

por celdas de combustible microbiol6gicas, a saber:

i. La produccion de lodos puede disminuir hasta un 30% en relacion al proceso
convencional de lodos activados, y con ello, alcanzar una disminucién en los costos
operacionales de hasta un 10% [9]. Esto, fundamentado en que las CCMs operan
bajo condiciones anaerobicas, por lo cual, el rendimiento en la generaciéon de
biomasa por unidad de materia organica consumida es de aproximadamente un
10% en relacién a un sistema aerdbico, como es el caso de la tecnologia de lodos
activados [5].

ii. Conbase en el hecho anterior, es posible requerir equipos de menores dimensiones
en la linea de lodos en comparacién con el disefio convencional, disminuyendo asi

los costos de inversion asociados a estas operaciones unitarias.

Por ultimo, cabe mencionar que la evaluacion econémica mas acabada de un proceso
industrial en base a CCMs publicada a la fecha de redaccién 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 produccién de jugos, comparando la tecnologia de lodos
activados convencionales y la de celdas de combustible microbioldgicas [21]. En este
trabajo, para un caudal de disefio de 0,62 L s y una concentraciéon de materia organica a
la entrada de 15.000 mgpeo L2, se obtuvo un sistema de 10 CCM con area unitaria de
membrana de 0,7 x 0,7 cm?. 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
(AVAN) para una tasa de descuento del 3% y un horizonte de evaluacién de 15 afios. Bajo
estas condiciones, obtuvieron un AVAN positivo de 5.000 EUR, lo que implica que los costos
asociados a la tecnologia de lodos activados son mayores que los del sistema de CCMs, y
por tanto, concluyeron gue era una mejor opcion, en términos econdémicos, elegir dicha

tecnologia frente al proceso convencional [21].

Estos resultados, sirven de motivacion para estudiar el impacto econdmico de las celdas de
combustible microbiologicas en un proceso de tratamiento de aguas servidas, y esclarecer

si estas tecnologias presentan un atractivo econdmico 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 fenébmenos de transporte ni cinéticas

de reaccion asociados al sistema en particular (ver discusion en Anexo 10.1), por lo cual,
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existe un nicho de desarrollo para la formulaciébn de un modelo adecuado para el
escalamiento de estas tecnologias, que aspire a predecir con mayor exactitud la respuesta
del sistema frente a distintas condiciones y variables de operacion (por ej.: geometria de

las celdas, caudal afluente, carga organica, entre otros).
1.3 Objetivo general

Estudiar la prefactibilidad técnica y econdmica de un proceso de tratamiento de aguas
servidas, cuyo tratamiento secundario se basa en la tecnologia de celdas de combustible
microbioldgicas y lodos activados.



2 Revision bibliografica

A continuacién se describe con mayor detalle el proceso de tratamiento de aguas servidas
convencional, la tecnologia de celdas de combustible microbiolégicas, y los estudios mas

relevantes sobre esta Ultima teméatica en el area del tratamiento de aguas servidas.

2.1 Operaciones unitarias del proceso convencional de

tratamiento de aguas servidas

Para poder disefiar una PTAS es relevante conocer la calidad del agua del afluente a tratar.
Al respecto, Metcalf y Eddy entregan una idea de las caracteristicas del agua servida de
acuerdo al flujo que es generado de este residuo por unidad de habitantes, clasificandolas
en una escala de intensidad:

i.  De baja fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 570 L (hab d)™.
ii. De mediana fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 380 L (hab d)™.

ii. De alta fuerza: dado un flujo promedio de agua servida de 190 L (hab d)?.

En la Tabla 1 se pueden ver los valores promedio para algunos parametros de calidad del
agua en los tres casos descritos anteriormente.

Tabla 1. Composicion tipica del agua servida sin tratar [5].

Parametro Unidad Baja Mediana Alta
fuerza fuerza fuerza
Solidos suspendidos 1
totales (SST) mg L 130 195 389
Demanda bioquimica 1
de oxigeno (DBOs)* mg L 133 200 400
Nitrégeno de Kjeldahl 1
total (NKT)? mg L 23,0 35,0 69,0
Fésforo total (P) mg L1 3,7 5,6 11,0
Aceites y grasas (A&G) mg L 51,0 76,0 153
C°"f°r(“c"(iis)ieca'es NMP (100 mly®  10°-10° 10% - 10° 105 - 10°

+ Demanda bioquimica de oxigeno a los 5 dias (DBOs): cantidad de oxigeno consumido al degradar
biol6gicamente la materia organica de una muestra, en un periodo de andlisis de 5 dias.

§ Nitrégeno de Kjeldahl total (NKT): medida del contenido de nitrégeno organico mas nitrégeno amoniacal de
una muestra.

“ NUmero mas probable (NMP): estimacion estadistica de la cantidad de elementos discretos en una muestra.
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2.1.1 Operaciones unitarias de la linea de aguas

A continuacién, se describen a grandes rasgos los equipos recomendados en cada etapa
de la linea de aguas mostrada en la Figura 1, con el fin de alcanzar los parametros 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 sélidos retenidos en la rejilla (llamadas
screenings) hasta una zona de acopio (ver Figura 3). La granulometria de las particulas
capturadas en esta etapa dependera del equipo usado. El disefio convencional considera

rejillas gruesas, que pueden retener particulas de hasta 12,5 mm de diametro.

Cinta transportadora\ /: , Acopio de sélidos

Rastrillas \/

|

\

\

< AFLUENTE _
o

|

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

i~

2.1.1.2 Desarenado-desengrasado

El proceso de desarenado se lleva a cabo mediante la decantacion de sélidos de didmetro
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 sedimentacion [5]. El estanque se disefia con un angulo de inclinacion de 45°, de forma
tal que los sdélidos 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.



a) Burbujas b)

Perfil helicoidal de flujo ’
AFLUENTE

a

Difusor
de aire

Arenas

Figura 4. Esquema de un desarenador de camara 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 camara 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 flotacion, y el perfil helicoidal del flujo transporta
estos residuos a la camara de aceites y grasas (abreviado “A&G”) [5]. El residuo flotante es

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

Barredor de
4 superficie

= AL )
| == —| | = ——

Colector
de solidos

Bomba de sélidos

Difusor de aire

EE g

Figura 5. Esquema de un equipo de desarenado-desengrasado en camara aireada (corte transversal) [24].
2.1.1.3 Sedimentacion primaria
En esta etapa se busca decantar los sélidos sedimentables y el material suspendido del

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

en donde la alimentacion 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 sedimentacion (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 sélidos (lodos primarios).
a) b)

EFLUENTE Perfil del agua

Perfil de los solidos
AFLUENTE

e
0

LODOS PRIMARIOS |

e,

Figura 6. a) esquema de un equipo de sedimentacion primario, y b) fotografia de la tecnologia [5].

2.1.1.4 Lodos activados y sedimentacion secundaria

El principal objetivo de esta etapa es la disminucion de la concentracién de materia organica
(expresada en términos de DBOs). La tecnologia convencionalmente usada para tales fines
es la de lodos activados, en la cual el abatimiento de carga organica se promueve mediante
la actividad microbioldgica de un consorcio aerdbico [5]. El equipo requerido en este caso
esta 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. Ademas, es necesario instalar una purga de la materia biolégica decantada que
sale en el underflow del sedimentador (lodos secundarios) (ver Figura 7).

Afluente
r' >
Reactor
aireado Efluente
— >
T Sedimentador
Aire
Lodo recirculado Lodo secundario

>

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

Antes de disponer los efluentes de la PTAS, es necesario desinfectar dicho flujo y reducir
la concentracion de coliformes fecales. El desinfectante mas 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 linea para luego pasar por un

estanque de contacto (ver Figura 8).

a) b)
Quimico S EFLUENTE
l cloro .
AFLUENTE ,I . t =
e AFLUENTE

Aspas Baffles

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

2.1.2 Operaciones unitarias de la linea de lodos

En esta parte del proceso se engloban todas las etapas necesarias para reducir el volumen
de lodos generados y ajustar sus caracteristicas fisicas segln la normativa atingente. A
continuacién se describen los equipos asociados a las etapas de la linea 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
disefio 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 operacion siguiente.
En este caso es necesario agregar agentes floculantes (polimeros) que permiten optimizar

la retencion de sélidos [5].
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Dosificador de polimeros

Lodos

- v
bbbl@ abobobabobné)b '
/ Lodos espesados

Efluente clarificado

Figura 9. Esquema de una mesa espesadora de lodos [4].

2.1.2.2 Estabilizacién de lodos mediante digestién anaerdbica

La forma usual de estabilizar los lodos de una PTAS y obtener energia a partir de esto
corresponde a la utilizaciéon de un biorreactor anaerébico de mezcla completa donde se
genera biogas con una concentracién de hasta 72% v/v de metano, y otros compuestos
como diéxido de carbono, amoniaco y acido sulfhidrico [4][5]. Segun las condiciones de

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

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

[ CHg +COy

LODO AFLUENTE 4 > LODO EFLUENTE

Precalentamiento | | — \ .l /

\

Figura 10. Esquema de un reactor anaerdbico de mezcla mecanica con una etapa de calentamiento del

liquido interior [5].

2.1.2.3 Deshidratado

En esta operacion se busca alcanzar la humedad requerida por normativa, y se puede
realizar en un centrifuga como la esquematizada en la Figura 11. En este equipo se
alimentan los lodos a tratar en la zona intermedia, y producto de la aceleracion centrifuga

se genera una torta concentrada en solidos (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].

I —
I ;
Tornillo sin fin 2 e ﬁﬁAFLUENTE
’q)

—— ]
..

Carcasa interna
rotatoria

Carcasa
externa il
EFLUENTE LODOS

CLARIFICADO DESAGUADOS

Figura 11. Esquema de una centrifuga 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 tecnologias de celdas de combustible en general. Estas tecnologias
corresponden a dispositivos electroquimicos que pueden generar continuamente energia
eléctrica en tanto se les proporcione continuamente un agente reductor, llamado también
“combustible” (R*¢9), y un agente oxidantes (0°%) [26]. Las semirreacciones que ocurren en

los electrodos de una celda de combustible son las siguientes:
Anodo (electrodo donde ocurre la semirreaccion de oxidacion): R7¢d — ROX + e~
Catodo (electrodo donde ocurre la semirreaccion de reduccion): 0°% + e~ — Q¢4

Lo llamativo de estas tecnologias, es que las eficiencias energéticas no estan limitadas por
el ciclo de Carnot y, por lo tanto, teéricamente aprovechan de mejor manera la energia
contenida en los combustibles usados [27]. En la Figura 12 se muestra un esquema de una

celda de combustible.
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0

. T T )
me mgx

red

Figura 12. Esquema de una celda de combustible alimentada con un flujo masico de agente reductor mg,4 y
agente oxidante m¢,. El sistema puede intercambiar un flujo de calor Q con el ambiente y produce un trabajo
eléctrico W 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:
rhrs'ed = rhl‘?ed - l_[red (1)

donde I1,.4 corresponde a la tasa masica de consumo del agente reductor.

Las celdas de combustible son en esencia un reactor heterogéneo cuya cinética depende
de la superficie catalitica efectiva del electrodo [28]. Es por esto, que la ecuacién (1) se

puede reescribir como sigue:
Xred " ri’11(?ed =Tred ' A (2)

donde x.eq CoOrresponde a la remociéon del agente reductor, r..q corresponde a la tasa
masica de consumo del agente reductor por unidad de area de electrodo, y A es el area

proyectada del material electroactivo.

Por tratarse de un proceso que involucra reacciones de oxido-reduccion, la cinética de

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

: PM(red) (3)

r =
red V.-

e

donde j corresponde a la densidad de corriente, v, 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 esta asociado a la

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

Finalmente, al reemplazar la ecuacién (3) en (2) se puede obtener una expresién para
dimensionar una etapa de celdas de combustibles en base a los parametros de operaciéon

de dicho sistema:

_ Ve " F* Xrea rh?ed (4)
j - PM(red)

2.2.2 Curvas de polarizacion

Como se indico en la seccién anterior, para dimensionar una celda de combustible es
necesario previamente relacionar la densidad de corriente y el voltaje de celda (U,gq4) @ l0S

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

Ucelda = AEN - nglgt - mgzcltl - T]?an - |Tl§3nc| - A(P[R (5)
donde cada término en dicha ecuacién se relaciona con un fenémeno particular del sistema

estudiado:

e AEy corresponde a la diferencia de potenciales de equilibrio o de Nernst, y establece
el potencial maximo tedrico que se puede establecer en la celda de combustible
dada la termodinamica de la reaccion.

e N3k y ns3 corresponden a los sobrepotenciales de activacion en el &nodo y el
catodo, respectivamente, y dan cuenta de la cinética en cada electrodo.

o N2, VY N, corresponden a los sobrepotenciales de concentracién en el &nodo y
el catodo, respectivamente, y dan cuenta de los fendmenos de transferencia de
masa que se dan en cada camara de la celda de combustible.

e A@'R corresponde a las pérdidas 6hmicas del sistema las que tienen relacién con la
resistencia a la transferencia de carga en los materiales de los cuales esta

compuesta la celda.

Por otra parte, la potencia generada por la celda (W.eq,) €sta definida en razén de la

densidad de potencia de esta (P.c144), de acuerdo a la siguiente ecuacion [28]:

Weelda = Peelda - A (6)
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Por su parte, la densidad de potencia esta definida en funcién de la densidad de corriente

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

Pcelda =) " Ucelda (7)

Una curva tipica de polarizacion dada por la ecuacién (5) se puede ver en la Figura 13. Aqui
ademas 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 operacién 6ptima se da
para aquel punto en el cual se alcanza el maximo para la densidad de potencia, vale decir,

cuando se logra obtener el maximo de energia del sistema.

l:’celda

>
T
z

o

celda

Voltaje/ V
Densidad de potencia /W m-2

l

j
Densidad de corriente/ A m=2

Figura 13. Esquema de curvas tipicas de polarizacion de una celda de combustible, donde se destaca la
densidad de corriente de operacion (j) y el voltaje que se establece a ese valor (U.eqa), pPara la densidad de
potencia maxima (P.q1q4) (@daptado de ref. [31]).

En conclusién, para dimensionar una etapa de celdas de combustible es necesario poder
definir el 6ptimo descrito anteriormente, de forma tal de estimar la densidad de corriente y

voltaje que se establecerian en el sistema.

2.3 Celdas de combustible microbioldgicas

2.3.1 Fundamentos

Una celda de combustible microbioldgica se puede entender bajo los mismos conceptos
dados en la seccion 2.2, con la particularidad de que en este caso la presencia de
microorganismos en el anodo cataliza la semirreaccion que ocurre en la superficie, y el

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

oxigeno 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 anodo de carbono al cual se adhieren los microorganismaos
encargados de oxidar la materia organica (formando un “bioanodo”) [33], un catodo de
platino soportado sobre carbono donde ocurre la semirreaccion de reducciéon [15], y una
membrana de intercambio proténico (PEM por sus siglas en inglés, Proton Exchange
Membrane) que permite el balance idnico en el sistema [34]. El anodo se encuentra inmerso
en el agua a tratar contenida en la camara anddica, mientras que el catodo se encuentra

en contacto con aire atmosférico en la cAmara catodica.

Anqdo Cétodo

- Efluente | Aire
= T,
H,O
Camara

anddica

0,

I Cémara

= Sustrato nid
Ht =——=—» H* catodica

-

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

Para mantener la actividad de las bacterias electrégenas y, por tanto, favorecer el
desempefio electroquimico en la celda, la camara anddica se debe mantener en
condiciones anaerobicas [16]. Por su parte, dada la alimentacién de aire atmosférico en la
camara catddica, alli se genera un ambiente aerébico, luego, es fundamental la presencia
de la membrana semipermeable entre ambos compartimentos para separarlos fisicamente

y evitar el transporte de oxigeno hacia el anodo [7].

Los electrones generados en el proceso de oxidacion del sustrato organico son
transportados desde el anodo hacia el catodo 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 fenomenologia y el desempenfio electroquimico 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 solucion hacia el microorganismo, 2)
oxidacion bioquimica dentro del microorganismo, y 3) transferencia heterogénea de
electrones desde la membrana externa del microorganismo hacia el anodo. Un esquema

de estas etapas se puede ver en la Figura 15.

ANODO |
Microorganismo ' SENO,
SOLUCION
P{— P
af Xox
X Oxidacion
C bioguimica
B  Xred [ Transporte |
Transferencia L_convectivo |
heterogénea :
de electrones S ; <:’

Figura 15. Esquema del mecanismo de transporte de electrones en una CCM, desde el sustrato presente en

el seno de la solucién alimentada a la cAmara andédica, hasta la transferencia de los electrones hacia el &nodo
(adaptado de ref. [36]).

El transporte del sustrato desde el seno de la soluciébn hacia los sitios de actividad
microbioldgica esta controlado por la conveccion y el régimen fluidodinamico que se

establece en la camara anddica [28].

Una vez que el sustrato entra en contacto con la bacteria, ocurre la degradacion bioquimica
mediante una ruta metabodlica compleja (por ej.: glucdlisis acompafiado 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 plasmatica oxidandose y
transfiriendo dichos electrones a una cadena de proteinas, donde el Ultimo aceptor son los
citocromos tipo C presentes en la membrana externa (abreviadas Omc, por su traduccién
alinglés) [39][40][38]. Un esquema del transporte de electrones en la membrana plasmatica

se puede ver en la Figura 16.
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(o) () Anodo (c”)

2y

Membrana externa

Periplasma

Mar de
quinonas Membrana interna

Deshidrogenasa
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NAD(P)H ' NAD(P)

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 electrénica 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, acido humidico)
[19][40], que corresponden a pares redox que son transportados desde la
membrana externa de los microorganismos hacia la superficie del electrodo.

i. Por contacto directo, dada la proximidad de los citocromos al &nodo.

iii.  Por conduccioén, 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.

a) b) c)

/" reas

¥
Med™® /‘ |

\ R \ 5, i , \ N, \, AN
NN NN NN NN N N N N
“, N, ™ ™\ N, Y ™ hY ™, A Y
N N N N N . | ANODO | O NN N NN
\ N ", \, N \ \, , ™, '\ \, , N\ , \ \
N, *, N, AN N, S , B b N, %, b b \ b ', iy
hY N AN AN hY N\ Y A . N AN AN Y S Ny N N N
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Figura 17. Esquema de los diferentes mecanismos de transporte de electrones desde un microorganismo
hacia el anodo: a) por contacto directo, (b) por mediadores externos, y (c) por conduccion a través de
nanowires (adaptado de ref. [7]).
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Al adosarse los microorganismos a la superficie del electrodo se forma una pelicula
electroactiva llamada biofilm, que es el principal responsable del desempefio energético de
una CCM [41][42][43]. En dicho biofilm los principales mecanismos de transferencia de
electrones son por contacto directo y conduccién, por lo cual los citocromos tipo C (CytC)
juegan un papel fundamental [7]. Es asi, que para el dimensionamiento de este tipo de
tecnologias es de suma importancia tener en consideracién estos fenémenos, a fin de poder
establecer un modelo adecuado que dé cuenta de la cinética bioelectroquimica que se da
en una CCM.

2.3.3 Cinética bioelectroquimica en una CCM

Como se explico previamente, una vez que el sustrato es transportado hacia los
microorganismos que se encuentran en el bioanodo, se llevan a cabo dos procesos
principales: la oxidacion bioquimica y la transferencia heterogénea de electrones [36]. En
este sentido, la cinética global en el lado del &nodo en una CCM se puede modelar segun
la etapa controlante. A continuaciéon se muestran los modelos cinéticos usados usualmente
para los casos en los que la cinética esta controlada por la oxidacion bioquimica, la

transferencia de electrones o ambas.
2.3.3.1 Control por oxidacion bioquimica: Ecuacion de Monod

La oxidacion bioguimica que se da en una CCM se debe principalmente a la actividad
biocatalitica de las enzimas presentes en los microorganismos [39], y se suele modelar de
acuerdo a la Ecuacion de Monod [44][45], la cual sigue un comportamiento de Michaelis-

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

. Cpeo (8)
j = kpgo - ——280 %
PO Kmpeo + Cpgo ~ °

donde kpgo corresponde a la tasa de degradacibn maxima para la DBO, Cpgo a la
concentracion de DBO en los sitios de reaccion, Ky pgo a la constante de velocidad media

o de Michaelis-Menten, y X, a la concentracién de biomasa activa.

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

Volmer

La transferencia de electrones en una CCM se puede modelar de acuerdo a la ecuacion 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 ecuacion de Butler-

Volmer se puede ver a continuacién [49]:

o (1-a):veF —a-veF 9)
] =)o 1€XP T'nact —eXP(v'nact)

donde j, corresponde a la densidad de corriente de intercambio, a al coeficiente de
transferencia de carga, R a la constante de los gases ideales, y T a la temperatura de

operacion.

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
modificacion donde se considera que la concentracion de reactantes también afecta dicha
cinética (control por transferencia de carga y masa). La expresién para este modelo se

puede ver a continuacién [50]:

o j (1-a)-veF —a-ve-F (10)
J=]o'(1—i)' €xp T'nact —eXP(v'ﬂact)

donde j;, corresponde a la densidad de corriente limite del sistema dada la disponibilidad

de reactantes.
2.3.3.3 Control mixto: Ecuacién de Butler-Volmer-Monod

Hamelers et al. en el 2011 desarrollaron un modelo que considera tanto el proceso de
oxidacion bioquimica 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 expresion
a la que llegaron los autores la denominaron ecuacion de Butler-Volmer-Monod y se puede
ver a continuacion [36]:

1- exp (_%nact) (11)

j = JLbio "
1 Kwm,pBO

CDBO

1+ KB/E T €xp (_(1 —a) '%nact) + Keq T exp (_%nact) +

donde j i, corresponde a la densidad de corriente limite del sistema dada la disponibilidad

de enzimas al interior de los microorganismos, Kg g a la constante de Butler-Volmer-Monod,
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Keq @ la constante de equilibrio para la reaccion de oxidacion bioquimica, y Kypgo a la

constante de Michaelis-Menten para el sustrato.
2.3.4 Eficiencia energética en una CCM

Dado que en una celda de combustible microbiolégica puede existir un consorcio de
microorganismos que compiten por la materia organica, se espera que existan por tanto
otras rutas metabdlicas alternativas a la actividad electrogénica, como por ejemplo, el
proceso de metanogénesis [32]. En este sentido, el consumo total de materia organica, o
DBO, que se da en una CCM se puede asociar tanto al proceso de generacion 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

organica consumida en una CCM.

Electricidad

DBO total
consumida

CCM

Otros productos

Figura 18. Balance de carga para la DBO total consumida en una CCM.
Dado lo anterior, la generacion 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 coulémbica (®¢) y representa un parametro de disefio relevante en
una CCM.

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

expresion [51]:
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jrA (12)

Q- Cpgo
Ve " FXpBo " BRI

CDC:

donde xpgo corresponde a la remocién de DBO en la celda, Q al caudal afluente, Cigo @ la
concentracién de DBO en la entrada y PMpgo al peso molecular como DBO del sustrato a

tratar.

Al reemplazar la ecuacion (3) en (12), la eficiencia couldbmbica se puede reescribir como

sigue:

_ llppoE (13)
XDBO “ Mpgo

donde Ilpgog corresponde a la tasa de consumo de DBO asociada a la actividad

electrogénica y mpgg al flujo méasico de DBO en la entrada.
2.4 Operacion de CCMs con aguas servidas

Para cerrar este capitulo se presentan algunos resultados experimentales para celdas de
combustible microbiolégicas reportados por diversos autores en bibliografia. Los trabajos
seleccionados se relacionan con el objetivo del informe, por lo que se consideraron los

siguientes criterios de seleccién:

i.  Operacién en modo continuo.
ii. Alimentacion a la cAmara anddica con aguas servidas.

iii. Presentar en el disefio de la celda una membrana de intercambio i6nico.

Ademas de los criterios anteriores, se consideraron solo trabajos en torno a celdas unitarias,
vale decir, se excluyeron de este primer analisis los disefios de CCMs operando en un
arreglo de varias celdas, esto para poder enfocarse en entender de mejor manera el
desempefio energético de la tecnologia. El resumen de los trabajos seleccionados se

presenta en la Tabla 2.
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Tabla 2. Revision bibliogréafica 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 Concentracion Remocién Area Densidad de Eficiencia
afluente  DBO afluente DBO anodo potencia coulémbica
Q/Ld! C8;/mgoeol?  Xpgo!% celda maxima de el %
unitaria celda

Ay /cm?  Pggqa / MW m?

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
Pugetal. 4 49 376 80 7 N.R. N.R.

(2011) [52]

En cuanto a los trabajos reportados para celdas de combustible microbiolégicas de gran
escala, el disefio usual consiste en acoplar varias celdas planas en stacks [53] (ver Figura
19). Esto va en concordancia con el disefio 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 6xido

s6lido) [54].

Anolito efluente Malla de
& platino

Anolito afluente
* PEM Re|lepo e
carbon activado

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

Uno de los trabajos mas relevante en disefios experimentales de CCMs en stacks
corresponde al de Liang et al. en el 2018, quienes construyeron y operaron el sistema mas
grande de celdas de combustible microbiolégicas reportado hasta la fecha de redaccion del
informe, el cual consiste en 50 stacks de 3 celdas unitarias cada uno, cuya area transversal
era de 60 x 33 cm? (vale decir, aproximadamente 0,2 m? de area de anodo en cada una de

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

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

2.5 Objetivos especificos

Luego de realizar la revisién bibliografica referente al proyecto de tratamiento de aguas

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

objetivos especificos para el trabajo:

Vi.

Vil.

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

Proponer un modelo adecuado de celdas de combustible microbiol6gicas para el
dimensionamiento y andlisis de esta operacion unitaria dentro del proceso de
tratamiento de aguas servidas.

Realizar los balances de masa y energia para cada uno de los procesos
involucrados en una PTAS.

Dimensionar los equipos principales de cada proceso.

Estimar el CAPEX y OPEX de cada disefio.

Evaluar econdmicamente el proceso con celdas de combustible microbiolégicas,
construyendo el flujo de caja de cada proceso y calculando la diferencia entre el
VAN de ambos.

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

eficiencia couldmbica de una CCM.
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3 Caso base y limite de bateria

Para estudiar el proceso planteado se debi6 establecer un caso base que contemplara tanto
el caudal a tratar como los principales parametros de calidad de agua del afluente que
ingrese a la planta. Para trabajar en un escenario intermedio respecto de las variables de
operacién referidas anteriormente, se decidid disefiar una planta de mediana escala con
una calidad de agua del afluente de mediana fuerza (referido a la Tabla 1), ademas de una
temperatura de entrada del afluente igual a 20°C. Con respecto a los parametros de calidad
del agua especificos que se estudiaron en el proceso, se tomaron los usados usualmente

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

Para una planta de mediana escala se puede considerar un caudal de disefio de 700 L s.
Para tener una idea de la poblacion a la que busca impactar un proyecto como este, se
tiene de referencia que la planta de aguas servidas de Talagante esta disefiada para un

caudal de 743 L s* con lo que espera cubrir una poblacién de 277.937 habitantes [57].

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

Tabla 3. Resumen del caso base [5].

Parametro Valor Unidad
Q 700 Ls?
T 20 °C
DBO 200 mg L*
NKT 35 mg L*
SST 195 mg L%
P 5,6 mg L?
A&G 76 mg L*
coli 106 NMP (100 mly*

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 decidié disponer el
agua tratada en el cauce de un rio o corrientes fluviales, por lo que se debe cumplir con el
Decreto Supremo 90 para aguas fluviales (DS90-AF) [6], el cual establece un limite 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 parametros de calidad del agua para descargas de residuos liquidos a aguas fluviales
segun la normativa chilena vigente (DS90) [6].

Parametro Limite superior Unidad
DBO 35 mg L*
NKT 50 mg L?

SST 80 mg L?

P 10 mg L
A&G 20 mg L*
coli 103 NMP (100 ml)!

Con respecto a los lodos de salida del proceso, en primer lugar se necesita alcanzar una
condicion de estabilizacién o de reduccion del potencial de atraccién de vectores sanitarios,
lo que se traduce en una remocién minima de un 38% p/p de los solidos suspendidos

volatiles (SSV) en la etapa de estabilizacion [8].

Por otra parte, se decidi6 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 tecnologia de digestion anaer6bica como etapa de

estabilizacion y las restricciones operacionales de la Tabla 5.

Tabla 5. Resumen de condiciones de operacion para obtener lodos tipo B seglin normativa chilena vigente
(DS4), usando como etapa de estabilizacion la de digestion anaerdbica [8].

Parametro Valor Unidad
Humedad lodo salida <70 %
Coli por unidad de lodo de salida <2 x 10° NMP (g SST)*

Tiempo de residencia medio digestion

anaerobica entre 35 - 55 °C >15 dias

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

decidié externalizar su gestion.

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

caracterizar quimicamente el afluente a tratar y estimar su composicion masica. En primer
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lugar, se caracteriz6 la materia organica y los sdlidos presentes en las aguas servidas con

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

La materia organica se expresa como DBO, la cual estda compuesta de componentes
solubles (Cpgo soluble) Y SOlidos suspendidos volatiles biodegradables (Cssy pio) [58]. En lo
gue se refiere a las aguas servidas, la proporcién masica entre ambos componentes suele
ser de 1:3 [59], respectivamente, de forma que la mayor proporcion de la DBO esta
representada por los SSV presentes en el residuo a tratar. Lo anterior queda expresado en

la ecuacion (14).

Cpeo = Cppo,soluble T fpBO * Cssv bio (14)

donde fppo es el factor de conversion de DBO (en goso gssv'?).

Para modelar la DBO presente en las aguas servidas, esta se considera como una molécula
con férmula quimica C;oH;903N [5]. Con esto, es posible establecer el peso molecular como
DBO de esta especie (PMpgo(C1oH1905N ), por simplicidad PMpgg(AS)), y con esto poder
realizar los balances molares correspondientes. En bibliografia se establece una férmula
tedrica para conocer este valor, donde para una molécula con formula quimica C,H,0N,

se tiene lo siguiente [58]:
PMpgo(ChH,0pN.) (/ gpgo mol™) = (2:n+05-a—1,5-c—b) 16 (15)

En base a la ecuacion (15) y la férmula quimica para la materia organica en las aguas

servidas, se obtiene que su peso molecular como DBO es de 400 gpso mol™.

Por otra parte, y dado que se trabajara con sistemas biologicos, la biomasa asociada a los
microorganismos se modela como una molécula con férmula quimica CsH,0,N [5]. Dada la
naturaleza fisica de esta especie se considera como un solido suspendido volatil
biodegradable [5][46], vale decir, la proliferacion de microorganismos en un sistema

contribuye en el aumento de SSV.

Conociendo la férmula quimica de la materia organica a tratar y de la biomasa, es posible
estimar los factores de conversion de DBO para cada especie, en base a la siguiente férmula

tedrica dada en bibliografia [58]:
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-1 PMpgo (CnHaOch) (16)
f (/ )=
DBO,C,H,0LN. \/ 8DBO 8ssv 12 n+a+16 b+ 14 -c

Asi, se concluye que el factor de conversién para las aguas servidas es de 1,99 gpso gssv?

y el de la biomasa es de 1,42 gpgo gssv>.

Por su parte, los soélidos totales presentes en las aguas servidas se expresan como SST,
que corresponden a la suma del material particulado inorganico (C;g) y los sélidos
suspendidos volatiles (Cgsy). Notar que los SSV estan compuestos de material
biodegradable (Cssy pio) Y No biodegradable (Cssy nbio) [58]. Lo anterior se puede expresar

de acuerdo con la siguiente ecuacion:

Csst = Cio + Cssy pio T Cssv,nbio (17)

En base a los parametros de calidad del agua y los productos esperados en el proyecto, se
hizo seguimiento a once especies quimicas: H,0, NKT, SST, P, A&G, N,, 0,, CO,, HCO3, CH,

y Cl,.

Para aguas servidas, la proporcion masica promedio entre SSV y SST (xssy,sst) €S de 0,78

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

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

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

Parametro Valor Unidad
CpBo,soluble 50 mg L+
Cssv,bio 75 mg L*
Cpgo 200 mg L
Cssv,nbio 77 mg L*
Cio 43 mg L
CssT 195 mg L?

En base al fraccionamiento anterior, es posible estimar los flujos masicos que componen el
afluente de entrada al proceso segun las once especies quimicas definidas previamente.

Para esto, se asumio que el flujo volumétrico de H,0 que entra a la planta es igual al caudal
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de disefio Q, luego, conociendo la densidad del agua (py,o @20 °C=1 kg L™ [60]) se pudo

calcular el valor requerido segun la siguiente ecuacion:
my,0 = Q" Pu,0 (18)

Para los flujos masicos asociados a las demas especies i (ih;) se usé la siguiente ecuacion:
m; =Q-G (19)

donde C; corresponde a la concentracién masica de la especie i.

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

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

Especie Valor
/ kg s?
H,0 700
NKT 0,025
SST 0,14
P 0,0039
A&G 0,053
N, 0
0, 0
co, 0
HCO3 0
CH, 0
cl, 0
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4 PTAS convencional

4.1 Diagrama de blogues del proceso

En primer lugar, se consideré como base comparativa el disefio convencional de una PTAS
de acuerdo a lo descrito en la seccién 1.1 para ajustar los principales parametros de calidad
del agua segun la Tabla 4. El diagrama de bloques simplificado del proceso con su

nomenclatura respectiva se puede ver en la Figura 20.

| | l

™ DD [—+¢ " S1 " RAe S2 DS|——

L

*++— ES

RANn DH ‘

Nomenclatura
TM: Tamizado  DD: Desarenado y desengrasado  S1: Sedimentacion primaria  RAe: Reaccion aerdbica
S2: Sedimentacion secundaria  DS: Desinfeccion  ES: Espesado  RAn: Reacciéon anaerébica  DH: Deshidratado

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

20.
Flujo Definicion Composiciéon
F1 Afluente planta H20, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G
F2 Residuos solidos H20, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G
F3 Afluente DD H20, NKT, P, SST, Coli, A&G
F4 Residuos DD H20, NKT, P, SST, A&G
F5 Efluente DD H20, NKT, P, SST, Coli, A&G
F6 Afluente S1 H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F7 Lodos primarios H20, SST, HCO3
F8 Afluente RAe H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F9 Aire alimentacion RAe Nz, O2
F10 Gases de salida RAe N2, Oz, CO2
F11 Afluente S2 H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F12 Afluente DS H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F13 Alimentacion cloro gas Cl2
F14 Efluente planta H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F15 Reciclo RAe H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F16 Afluente ES (lodos secundarios) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F17 Efluente clarificado ES para H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3

recirculaciéon

F18 Lodos secundarios espesados H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F19 Afluente RAN (lodos totales) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F20 Biogas RAnN CHa, CO2

F21 Afluente DH (lodos estabilizados) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3

F22 Efluente clarificado DH para H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3

recirculacion

F23 Lodos a disposiciéon H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F24 Efluente recirculacion linea de H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
lodos

4.2 Balances de masa

4.2.1 Descripcion de la metodologia de resolucion

La ecuacién fundamental para resolver los balances de masa para cada especie i en estado
estacionario es la siguiente [61]:
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S _ e
my = my + 1_Ii,genera - 1_[i,consume (20)

Asi, en cada etapa se especificaron las principales condiciones de operacién con las cuales
resolver los balances de masa asociados a las especies descritas previamente, y luego, se

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

En el caso de las etapas que involucran reacciones, se definié ademas la estequiometria y
los rendimientos masicos con respecto al consumo de DBO, de forma tal que la
generacién/consumo de cada especie i (Ar;) queda definida de acuerdo con la siguiente

ecuacion:
Ar; = Yj/ppo " Ahippo (21)

Es importante tener en cuenta que el flujo que ingresa a la etapa de sedimentacién primaria
corresponde a la suma del flujo F5 y el agua recirculada de la linea de lodos F24, por lo que
en una primera instancia se desprecié esta ultima 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 composicion de la corriente F24. Una vez que se completaron estos calculos, se
incorporo el flujo F24 en el modelo y se iteraron los célculos hasta minimizar el error en el

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

Adicionalmente a los calculos anteriores, en cada etapa se estimaron la DBO y las
coliformes fecales. En particular para este ultimo parametro, se conocen los factores de
destruccion asociados a cada operacion unitaria k (£5.;;, ver Tabla 9), de forma tal que la
concentracion de coliformes en el flujo Fj se calcula en base a la siguiente ecuacion:
Coy= (1 —gy) - e (22)

coli coli coli

Tabla 9. Resumen de factores de destruccién promedio de coliformes fecales por operacién unitaria [5].

Operacién unitaria k 3

| %

Tamizado 2,5
Desarenado y desengrasado 17,5
Sedimentacién primaria 50
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Tabla 9. Resumen factor de destruccién promedio de coliformes fecales por operacion unitaria [5]
(continuacion).

Operacién unitaria k o

| %

Reaccion aerdbica 95

Sedimentacion secundaria 50
Cloracion (Depende del disefio)

Espesamiento oft

Reaccion anaerdbica o+

Deshidratacion 0S8

4.2.2 Tamizado

4.2.2.1 Remocidén de screenings

Para una rejilla gruesa con apertura de 12,5 mm, la remocion de la mezcla screenings y H,0
(x™) en aguas servidas es de 50 L (1.000 m? afluente tratado)?, cuya densidad de mezcla
es de 0,9 kg L [5]. Esta mezcla posee una fraccién masica de agua promedio (xféo) de

0,75 [5].

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

segun la siguiente ecuacion:
msgreenings = (QF1 'XTM) ) pFZ ) (1 - XHZZO) (23)

4.2.2.2 DBO

Dado que se asume que no hay retencion de SST en esta etapa, la concentracion
de DBO tampoco cambia con respecto a la concentracidn del afluente, vale decir, se

tiene lo siguiente:

Cg%o = Cgllao (24)

T Asumido por no reportarse valor
# Asumido por no reportarse valor
88 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:

QFl — QFZ + 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 F2 F3
/ kg st / kg st / kg s?
screenings 7,88 x 103 7,88 x 103 0,00 x 10°
H,0 7,00 x 10? 2,36 x 102 7,00 x 10?
Total 7,00 x 10? 3,15 x 102 7,00 x 10?
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 7,00 x 107 3,50 x 1072 7,00 x 107

4.2.3 Desarenado-desengrasado

4.2.3.1 Remocidn de arenas, aceites y grasas

La remocién de arenas (mezcla de SST y H,0) en un desarenador para aguas servidas es
de 15 L (1.000 m? afluente tratado)?, cuya densidad de mezcla es de 0,9 kg L [5]. Esta

mezcla posee una fraccion masica de agua promedio de 0,39 [5].

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

siguiente ecuacion:
mdr = (Q - x&Rna) - P™* - (1 — xii}0) (26)

En lo que respecta a la retencion de aceites y grasas, en equipos como el descrito en la
seccion 2.1.1.2 se puede alcanzar una remocion de A&G de 80% (x2Rg) [24]. En base a

esto, el flujo masico que se retira por F4 se calcula como sigue:

35



. F4 _ DD ...F3
Mpgc = Xa&G “ MARG (27)

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

se calcula como sigue:
F4 _ + F4
Qa&c = Pa&G " Magg (28)

4.2.3.2 DBO

Dado que hay un cambio en la concentracion de SST, se asume un cambio
equivalente en la demanda bioquimica de oxigeno con respecto a este parametro,

lo que se traduce en lo siguiente:

F5
cEs = cF3  Cssr (29)
DBO DBO * (-F3

SST

4.2.3.3 Caudal del efluente

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

el siguiente balance de masa global simplificado:
QF3 — QF4- + QFS (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 F4 F5
/ kg st / kg st / kg st
H,0 7,00 x 107 6,04 x 1073 7,00 x 10?
SST 1,37 x 107 5,76 x 10’3 1,31 x 107
A&G 5,32 x 102 4,26 x 10 1,06 x 107
Total 7,00 x 10? 5,44 x 102 7,00 x 10?
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s 7,00 x 102 5,53 x 102 7,00 x 102
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4.2.4 Sedimentacion primaria

4.2.4.1 Remocion de SST y DBO

La remocion de SST a una temperatura promedio de 20°C depende del tiempo de retencion

hidraulica (6y en horas), de acuerdo con la siguiente ecuaciéon empirica [5]:

On (31)

xSk =
SST 70,75 + 1,4 - 0y

Para esta etapa se sugiere un tiempo de retencion de 2 horas [5], con lo que se obtiene una
remocion del 42%.
La remocion de DBO a una temperatura promedio de 20°C depende del tiempo de retencién

hidraulica (g en h), de acuerdo con la siguiente ecuacion empirica [5]:

Oy (32)
1,8+ 20y

XleBo =
Dado el tiempo de retencion de 2 horas, se obtiene una remocién del 26%.
4.2.4.2 SST
El flujo masico de SST que se retiene en la corriente F7 se calcula segun la siguiente
ecuacion:

CF7 _ .S1 ... F6
Mggr = XssT * MssT (33)

La concentracién de solidos en los lodos primarios se sugiere mantener en 3% p/p [5], lo
gue se traduce en una concentracion de SST de 30.000 mg L en el underflow del
sedimentador (C£Z;). Con esto, es posible estimar el caudal de lodos primarios que sale del
sedimentador como sigue:

0y (34)

Q7 =—
Cssr

4.2.4.3 DBO

La demanda bioquimica de oxigeno que se tiene en la corriente F7 se calcula segun la

siguiente ecuacion:
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Q- ChRo (35)
QF7

ChBo = XBBo °
Andélogamente, para el efluente clarificado se tendra la siguiente DBO:

QF6 . CF6 (36)
Cho = (1 = xdBo 'TDBO
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 + QFS (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 sedimentacion 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 sedimentacion primaria.

Especie F6 F7 F8
/ kg st / kg st / kg s?
H,0 7,00 x 10? 2,46 x 10° 7,00 x 10?
SST 1,31 x 101 7,37 x 102 5,71 x 1072
Total 7,00 x 102 2,53 x 10° 6,98 x 102
Error / % 0,00 x 10°
Caudal / L s 7,00 x 102 2,46 x 10° 6,97 x 102

4.2.5 Reaccion aerdbica y sedimentacion secundaria

4.2.5.1 Estequiometria

Para modelar el proceso de lodos activados se tomara el modelo de Lawrence y McCarthy
[63], en el cual se consideran dos reacciones: 1) oxidacién aerébica de materia organica
acoplada a la generacion de biomasa (lodos secundarios), y 2) oxidacion aerébica completa

de biomasa para la mantencién de las actividades celulares de los mismos
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microorganismos (proceso conocido como respiracion endogena) [63][5]. A continuacion,

se define la estequiometria de cada proceso por separado.
4.2.5.1.1 Oxidacion aerdbica de aguas servidas

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

obtiene la siguiente expresion (ver detalle de célculos y supuestos en Anexo 10.2.1):
coC10H1903N 4 ¢;0, + c,HCO3 + c3NHZ — ¢,CO, + c5CsH,0,N + ¢ H,0 (r.1)

donde ¢, = 0,020; ¢, = 0,088; ¢, = 0,0513; ¢; = 0,013; c, = 0,050; c5 = 0,033; ¢, = 0,11.

En base a lo anterior, es posible establecer los rendimientos masicos de
generacion/consumo de cada componente i en relacién con la DBO que se degrada (Y;,pgo),

mediante la ecuacion (38).

o, PMO) (38)
1/PBO T = ¢y PMppo(AS)

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

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

Tabla 13. Resumen de rendimientos mésicos proceso de oxidacion aerdbica de aguas servidas.

Especie i Yi%fso
/ gi goeo™*
H,0 +0,24
Co, +0,28
HCO; -0,10
NH} (expresado como NKT) - 0,028
0, -0,35
CsH,0,N (expresado como SSV) + 0,46

4.2.5.1.2 Respiracién enddgena

Analogamente, para el proceso de respiracion endogena se calcula la estequiometria de la

reaccion global (ver detalle de calculos y supuestos en Anexo 10.2.2):
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C0C5H702N + C102 d CZHCO-; + C3NHZ + C4C02 + C5H20 (I‘2)

donde ¢, = 0,050; ¢, = 0,250; ¢, = 0,050; ¢; = 0,050; ¢, = 0,20; cs = 0,050.

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

rendimiento mésico con respecto a los SSV usando la siguiente ecuacion:

N O () (39)
I/SSV. = =, PM(CsH,0,N)

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

consumiendo.

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

Tabla 14. Resumen rendimiento masico proceso de respiracion endogena.

Especie i ir/eSSSV
!/ gi gssvt
H,0 +0,16
co, +1,56
HCO; +0,54
NH} (expresado como NKT) +0,16
0, -1,42

4.2.5.2 Requerimiento de nutrientes

Para sistemas aerdbicos en el tratamiento de aguas servidas se requiere tener una
proporcion masica 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
proporcion de 100:45:7, por lo cual se puede asegurar una disponibilidad de nutrientes para

la actividad microbiologica.
4.2.5.3 Modelo de Lawrence y McCarthy

Este modelo se basa en los balances de masa de materia organica y solidos suspendidos
en el sistema, para disefar las operaciones de reaccion aerébica y sedimentacion

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

Fi1. (F11 . (F11 F12. ~F12 . ~F12
‘ Q"% Cppos Cssvpio Q"% Cosos Cssvbio
F11 F11 F12 F12
% CSSV nbio’ Cio 32 CSSV nbio’ C10
@ | Ra8 "o
F8. C C
Q DBO’ SSVb‘O 7y QF15; CELS . CF1s
cks .. (CE8 DBO LSSV bio
SSV,DblO' 10
CF15 CHs
/\ SSVHblO’

&

F16. ~F16 . ~F16
Q""" Cosos Cssv pio

F16 F1e6
C SSV nbio’ C

Figura 21. Esquema de la tecnologia de lodos activados (reaccion aerdbica méas sedimentacion secundaria).

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

supuestos [63]:

i. Todala DBO de entrada se convierte en DBO soluble, por lo cual, la concentracion
de solidos suspendidos volatiles biodegradables en el sistema (Cssypio)
corresponde a biomasa activa de microorganismos aerobicos (X, aer)-

ii. Lamasade microorganismos que ingresan se considera despreciable (en este caso,
X&aer = 0).

iii. Elreactor aerébico se modela como un sistema perfectamente agitado, y se asume
gue 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 oxidacion aerdbica (195
sigue un comportamiento tipo Monod, vale decir:
[10Ae _ | OAe Cpgo . yRAe (40)

IIpgo = Kpgo KOAe C 'Xa,aer
mpBo T CbBo
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vi.  Lacinética de generacion de biomasa (Ilssy pio) cOnsidera el proceso de anabolismo
asociado a la degradacion de la DBO y el consumo por respiracion endogena (I1yes).
_ yvOAe res

Issv,bio = Yssvypeo * Mbeo — Ilssv bio (41)

vii.  La respiracién endégena sigue una cinética de primer orden con respecto a la
concentracion de biomasa activa:
— RA

Hgg%/’,bio = Kres 'Xa,aer - yRae (42)

viii.  El proceso de respiracion enddégena genera un residuo solido no biodegradable

(Rssv,npBo) @ Una tasa proporcional Y,pgo,pgo, 10 cual se puede expresar como

sigue:

IIssvnbio = Ynbio/pBO * Rssv/pBo (43)

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

en la Tabla 15.

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

Parametro Valor Unidad Referencia
kQ4e 6 goeo (gssv d)* (5]
KIC\)/II}SBO 30 goso M 5]
YR bBo 0,46 gssv goeo™* (estequiometria)
Kres 0,1 goso (gssv d)? [5]
Ynbio/pBO 0,2 - (5]

4.2.5.4 Edad del lodo

En el disefio de un sistema de lodos activados, uno de los pardmetros fundamentales es el

tiempo de retencion de sélidos o “edad del lodo” (884¢), el que se define como el cociente

entre la masa de sélidos que se mantiene en la etapa de reaccién aireada divido por la

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

seccion, la edad del lodo queda definida por la ecuacion (44).
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gRAe _ Csvpio - V4 (44)

~ (F12 . cF12 F16 . F16
Q Cssvpio T Q Cssv bio

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

servidas es de 9 dias [5].
4.2.5.5 Tiempo de retencion hidraulica

Otro parametro de disefio relevante es el tiempo de retencidn hidraulica (6y4) 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 parametro se define
solo en razon del caudal de afluente del agua a tratar [5], es decir, se tiene la siguiente

expresion:

VRAe (45)
= QF8

eRAe

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

bajo un tiempo de retencion hidraulica 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 concentracion de DBO soluble en la salida de la reaccion aerdbica segun lo siguiente [5]:

CS%SO soluble — A KI(\)AAD:)iO : (1 * kres . eSRAe) (46)
, eSR ¢ (YSSVe/DBO kDBO kres) -1

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

de reaccion aeroébica;

OA F Fll
MBs6 = Q" - (CHgo — CHBO.soluble) (47)

Por su parte, la concentracion total de DBO en la salida considerara tanto la soluble como
la asociada a la biomasa activa producida. Por ejemplo, en la corriente F11 se tendra lo

siguiente:

CF11 CFll

N F11 (48)

DBO,soluble + fDBO,biomasa ' CSSV,bio
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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 concentracion de sélidos
suspendidos biodegradables a la salida de la reaccion aerdbica es la siguiente [5]:

RAe OAe . F8 _ ~F11
F11 GS YSSV/DBO (CDBO CDBO,soluble) (49)

C o= .
SSV,bio egAe (1 + kres B eg{Ae)

Por su parte, el flujo de sélidos suspendidos volatiles no biodegradables en la corriente de

salida de la reaccion aerébica se calcula segun lo siguiente [5]:

eRAe (50)
cF11 S cFs F Ko k... - CF11 . pRAe
SSV,nbio — gRAe SSV,nbio nbio/DBO " ®res ~ “SSV,bio VS
H

Dado lo anterior, es posible obtener una expresion para los sélidos suspendidos volatiles

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

(51)

RAe OAe .(F8.(CF8 _ (F11
eS YSSV DBO Q (CDBO CDBO,soluble
CFll .

= ) 14 Y. -k _eRAe +CF8 .
SSv egAe (1 + kres R egAe) ( nbio/DBO res S ) SSV,nbio

El SSVLM es otro parametro de disefio 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 [5]. Al
establecer este valor, y a partir de la ecuacion (51) es posible calcular el tiempo de retencién

hidréaulico:

RAe 0A F8 F8 F11
gRAe _ 0 YSSVe/DBO Q- (CDBO — CbBo soluble (52)
o .

Cgsl\g (1 + kres ' eSRAe)

) RA F8
' (1 + anio/DBO ’ kres ' eS e) + CSSV,nbio

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

un 6y de 7 horas lo cual se encuentra en el rango sugerido [5].
4.2.5.7.2 Sdlidos inorganicos

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

el balance de masa queda como sigue:
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RA
cF11 eS ¢ . CF8 (53)
10 eRAe 10

H

4.2.5.7.3 Remocion de sélidos en el sedimentador

Para un proceso convencional de sedimentacion secundaria se alcanza una remocion de
solidos del 99% (x32;) [58], con lo cual se puede calcular el flujo masico de SST que se

liberan en el efluente clarificado de la corriente F12:

mist = (1 — x8§r) - msst (54)

4.2.5.8 0,

La remocién de oxigeno en un reactor aireado convencional esta 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 operacién y la profundidad a la cual se
ubican esto equipos [5]. Para difusores tubulares porosos en condiciones estandar y a una

*kk

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

tomara el promedio en este rango de valores, y con esto, la tasa de consumo de oxigeno

en la operacion se calcula en base a la siguiente expresion:

e = y80e - (55)

Ademads, a partir de la estequiometria de la reaccion la tasa de consumo de oxigeno en la

reaccion aerdbica se puede estimar como sigue:
RAe _ yOAe . 110Ae res . TIres
I5," = Yo, /B0 " pBo + Yo, /ssv * lssv,bio (56)

4.2.5.9 Caudal de aire atmosférico requerido

A la etapa se alimenta aire atmosférico a una presion de 1 atm (PF°) y se asume como una
mezcla de N, y 0, en una proporcién molar de 79 : 21. En base a lo anterior, la presiéon

parcial de oxigeno en la entrada a la etapa se calcula en 0,21 atm (pg‘;). En base a esto, el

Fkk

Basado en la tasa de transferencia de oxigeno en condiciones estandar (SOTE, por sus siglas en
inglés).
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caudal de aire requerido en la etapa se estima en base a la misma metodologia tomada en

la seccion anterior y la ecuacién (118):

0P _m§Ae R TP (57)
~ xBAe pE - PM(0,)

4.25.10 Caudal del efluente

La concentracion de solidos en los lodos secundarios se sugiere mantener en 0,8% p/p [5],
lo que se traduce en una concentracion de SST de 8.000 mg L* en el underflow del
sedimentador (C532 y C£d8). Con esto y el balance de masa de las etapas conjuntas
(reaccion aerbbica y sedimentacion secundaria), se puede calcular el caudal de lodos

secundarios que se transfieren a la linea de lodos:

VRAe (58)
F16 Cgé’% ’ O - QF8 ' ng'lz‘
Q™= CF16 _ (F12

SST SST

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

puede obtener una expresion para el caudal de recirculacién al reactor aireado:

F8 . ~F11 _ F16 . ~F16 _ F12 . ~F12

Q™ -Csst—Q Csst —Q Csst (59)
F15 F11
Csst — Cssr

QF15 —
Por altimo, en base al balance de masa global, se estima la siguiente relacién 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 reaccién aerdbica, 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 reaccion aerébica y sedimentacion secundaria.

Especie F8 F9 F10 F11 F12 F15 F16
/kgs? / kg st / kg s* / kg st / kg st / kg s / kg s
H,0 6,98 x 10> 0,00x10° 0,00 x 10° 1,00x10® 6,92x10> 3,056x10%> 5,70x1Q°
NKT 2,75x102% 0,00 x 10° 0,00x10° 4,04x102% 2,79x10? 1,23x102 2,30x 102
SST 5,71x102% 0,00 x 10° 0,00 x 10° 2,51x10' 1,73x102? 2,44x10* 4,56x 102
P 4,05x102% 0,00x 10° 0,00x10° 583x10°% 4,02x10% 1,77x10° 3,31x10°
0, 0,00 x10° 2,23x10* 1,56x10' 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10°
N, 0,00x10° 3,67x10' 3,67x10%* 0,00x10° 0,00x10° 0,00x10° 0,00x 10°
HCO3 0,00x10° 0,00x10° 0,00x10° 3,11x102 2,15x102 9,47x10° 1,77x10*
Total 6,98 x 10> 590x10' 586x10' 1,01x10° 6,92x10> 3,08x10%2 5,75x10°
Error / % 0,00 x 10°
Caudal 6,98x 10> 7,98x 10> 7,81x10> 1,00x10® 6,92x10> 3,05x10> 5,70x 10°
/Ls?

4.2.6 Desinfeccion

En esta etapa se inyecta cloro gas a través de la corriente F13 con el fin de reducir la
concentraciéon de coli hasta lo requerido por normativa (ver Tabla 4). Este desinfectante
tiene una solubilidad en agua de 7.000 mg L a 15,5 °C [5], y en medio acuoso genera
acido hipocloroso (HOCI). Este &cido y su base conjugada (ion hipoclorito, OCI~) conforman
lo que se conoce como “cloro libre”. Por otro lado, el acido 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 esta representado por la suma en la concentracion de estas especies [5].

El factor de destruccion de coliformes fecales en esta etapa depende de la concentracion
de cloro que se tenga a la salida de la etapa (cloro residual, expresado en la variable Cgllz‘*),
y el tiempo de contacto entre el agente desinfectante y el afluente a tratar (t°). El modelo
refinado de Collins y Selleck permite cuantificar este factor de destruccion, donde para
aguas servidas con un producto C¢L* -t mayor a 3 NMP min (100 ml)?, se tiene la

siguiente expresion [5]:

F14 .. DSy ~28 61
S 1 _ Ceip T (1
coli 3
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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].

Ademas, dadas las condiciones del proyecto el factor de destruccion deseado en la etapa

gueda determinado por la siguiente expresion:

DS _ Cégli (62)

coli — ~F12
Ccoli

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 concentracion de esta especie

en la entrada se puede modelar segun la siguiente ecuacién [65]:
Ca, *=0,7-CE2 - exp(—0,003 - t°5) (63)

Asi, reemplazando (63) en (61) se obtiene la siguiente expresion para la dosis de cloro

requerida:

(1-25) 7 4

Ceiy =43
Clz DS - exp(—0,003 - TPS)

Asumiendo que todo el cloro gas inyectado en el sistema se absorbe en el afluente a tratar,
se concluye que el flujo masico de esta especie requerido en el proceso se calcula como

sigue:

lo cual da un valor de 2,62 x 10 kg s™.

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 remocion
de los sélidos. La dosis promedio sugerida en un equipo como el descrito en la seccién
2.1.2.1 esde 5 g (kg SST)* [5].
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En términos de parametros de calidad del agua, estos polimeros se caracterizan como SSV
no biodegradables, por lo cual el flujo de sélidos suspendidos totales que entran a la etapa

de espesado se calcula en base a la siguiente expresion:

F16 _ nF16 , ~F16 ES
rnS Q C T + mpohmeros (66)

4.2.7.2 Remocion de SST

La remocién promedio de SST en mesas espesadoras con acondicionamiento de lodos es
de 0,94 (xE3;) [5]. Dado lo anterior, el flujo masico de SST que se retiene en la corriente F18

se calcula segun la siguiente ecuacion:

F18 _ F1e
hgsd = x5y - Mgt (67)

La concentracién de sélidos en lodos a la salida de una etapa como la estudiada es de 5%

p/p [5], lo que se traduce en una concentracion de SST de 50.000 mg L* en el underflow de

la mesa espesadora (C5a2). Con esto, es posible estimar el caudal de lodos secundarios

espesados que salen de esta etapa:
gt (68)

~Fi8
CSST

QF18

4.2.7.3 DBO

Dada la remocion de SST en la operacién, se asume un cambio equivalente en la demanda

bioguimica de oxigeno, con lo cual se obtiene la siguiente expresion para este parametro:

F16 , ~F16
cFis _gs Q" Cogo (69)
DBO — XSST* QFis

4.2.7.4 Caudal del efluente

Considerando que la densidad es similar en cada flujo que entray 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 Fl16 F17 F18
/ kg st / kg st / kg st
H,0 5,70 x 10° 4,84 x 10° 8,62 x 101
SST 4,59 x 102 2,75x 103 4,31 x 10
Total 5,75 x 10° 4,84 x 10° 9,05 x 10?
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s? 5,70 x 10° 4,84 x 10° 8,62 x 101

4.2.8 Reaccion anaerdbica

4.2.8.1 Mezcla de lodos

Para estimar los SSV biodegradables, los SSV no biodegradables y los s6lidos suspendidos
inorganicos que se tienen en la corriente F7, basta seguir la misma metodologia usada en
la seccion 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.

Parametro Valor Unidad
CpBo,soluble 4.708 mg L?
Cssv bio 11.596 mg L?
Cpgo 18.833 mg L
Cssv nbio 11.804 mg L?
Cio 6.600 mg L*
Csst 30.000 mg L

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

de calidad del agua de la corriente F23 se calculan en base a la siguiente expresion:
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QF7 . C1F7 + QF18 . CiF18 (71)

C.F19 =
i QF7 + QF18

4.2.8.2 Estequiometria

En primer lugar, hay que notar que en esta etapa se degrada la materia organica tanto de
los lodos primarios como de los secundarios, por lo tanto, es necesario diferenciar las

estequiometrias que siguen cada tipo de residuo organico.

Para el primer caso, la carga organica de las aguas servidas se model6 como una molécula
con féormula quimica C,yH;905N, lo que es consistente con la caracterizacion de lodos
primarios reportada en bibliografia [66]. En base a esto, se sigue el modelo de Rittmanny
McCarthy para obtener la siguiente estequiometria asociada al proceso de metanogénesis

a partir de lodos primarios (ver detalle de célculos y supuestos en Anexo 10.2.3):
€oC19H1905N + ¢;H,0 - ¢,CO, + cgHCO3 + ¢ NHS + c5CsH,0,N + cge™ + c,HY (r.3)

donde ¢, = 0,020; ¢; = 0,34; ¢, =0,17; c3 = 0,018, ¢, = 0,018, cs = 0,0025, ¢, = 0,95y c; =
0,95.
Un resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 19.

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

Especie i Yi(/)ggg
/ gi goso

H,0 -0,79

o, +0,94

HCO3 +0,13

NH} (expresado como NKT) + 0,039
CsH,0,N (expresado como SSV) + 0,04

Por su parte, la carga organica en los lodos secundarios corresponde a la biomasa de los
microorganismos aerobicos producidos en la linea de aguas, los que se modelan como
(CsH,0,N),.r. En base a esto, se sigue el modelo de Rittmann y McCarthy para obtener la
siguiente estequiometria asociada al proceso de metanogénesis a partir de lodos

secundarios (ver detalle de célculos y supuestos en Anexo 10.2.4):
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o (CsH;0,N) e + €;H,0 = ¢,CO, + c;HCO3 + ¢,CH, + csNH; + c(CsH,0,N) 4na (r.4)

donde ¢, = 0,050; ¢; = 0,19; ¢, = 0,71; c; = 0,048; c, = 0,12; cs = 0,048; ¢, = 0,0025.

Dado que en este caso el consumo de sustrato esta asociado a la biomasa aerébica, se
calcula el rendimiento molar con respecto a los SSV usando la ecuacién (38), y luego se
divide por el factor fpgoviomasa- El resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla

20.

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

Especie i Yf}'g‘gf,
/ gi gssv!
H,0 -0,43
o, +0,39
HCO3 +0,36
NH} (expresado como NKT) +0,11
CH, +0,24
CsH,0,N (expresado como SSV) + 0,04

4.2.8.3 Requerimiento de nutrientes

Como ya se discutio previamente, para sistemas anaerdbicos la razén 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 proporcion de 250:1:0,1 por lo cual seria necesario
agregar nutrientes hasta alcanzar una calidad del agua con una concentracion de NKT de
300 mg Lty de P de 50 mg L?, a fin de alcanzar el minimo de nutrientes sugeridos para la

operacion.
4.2.8.4 Modelo de reactor perfectamente agitado

El modelo usado para disefiar la etapa se basa en los balances de masa de DBO y los
sélidos en el sistema, por lo que el diagrama de la Figura 22 servira como guia para la

explicacion sucesiva.
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Figura 22. Esquema de la etapa de reaccion anaerobica.

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

i. Todala DBO de entrada se convierte en DBO soluble, por lo cual, la concentracion
de sodlidos suspendidos volatiles biodegradables en el sistema (Cssypio)
corresponde a biomasa activa de microorganismos anaerobicos (X, ana)-

ii. La masa de microorganismos que ingresan se considera despreciable (es decir,
Xg,za%a = 0).

iii. El reactor anaerébico 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 segun un

comportamiento tipo Monod:

[[MRAn _ } MRAn Cpgo X . YRAn (72)
DBO — “DBO KMRAD | - a,ana
M,DBO + Cpeo

v. Latemperatura de operacion es de 35 °C.

Los pardmetros cinéticos para un sistema anaerébico en aguas servidas se resumen en la
Tabla 21.

Tabla 21. Resumen de parametros para un sistema anaerébico a 35 °C.

Parametro Valor Unidad Referencia
KMRAn 9,9 goeo (gssv d)* [5]
Km:gg‘(‘) 120 gpso M3 [5]
Yé‘{ls'\g}DB 0= S“g'bjDB 0= YS‘V;"‘};*SB o 0,04 Ossv gpso™t (estequiometria)
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4.2.8.5 Tiempo de retencion hidraulica

En el caso del reactor anaerdébico, el tiempo de retencion hidraulica queda definido por la

siguiente ecuacion:

VRAn (73)
QF19

eRAn —

De acuerdo con lo especificado en el DS4 para este tipo de operaciones de estabilizacién
de lodos se requiere un 6RA" mayor a 15 dias [8]. Para una planta con un proceso
anaerdbico de lodos mixtos y un caudal similar al usado en el proyecto se usa un tiempo de

retencién hidraulica de 20 dias [57], por lo que se toma este valor para disefiar la etapa.
4.2.8.6 DBO

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

soluble en la salida del reactor anaerébico segun la siguiente expresion:

M,RA
F21 KMDBO (74)

CDBO,soluble = BRA“ YM ,RAn kM ,RAn -1
SSV/DBO ™DBO

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

estabilizacién de los lodos primarios y secundarios (Ilygg Y Myse, respectivamente):

M L1 F cFa1
Mpgo = Q¥ (Chao — CHEO soluble) (75)
M L2 _ F18 . (~F18 cFa1

= Q8- (CHED — CHBO soluble) (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 (Rpaa™):

M RAn F19 ., F19 F21
DBO Q (CDBO DBO,soluble) (77)

Por su parte, la concentracién total de DBO en la salida considerara tanto la soluble como
la asociada a la biomasa activa producida (particulado). En base a lo anterior, la

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

CF21

. (F21
D80 = CDBO,soluble + fDBO,biomasa * C§5V bio (78)
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4.2.8.7 SST
Del modelo planteado, se concluye que la concentracion de soélidos suspendidos
biodegradables a la salida de la reaccién anaerdbica es la siguiente:
F21 _ vMRA F19 F21

Cs5¥.bio = Yssvynso * (CHBO — CHEO,soluble) (79)
Por su parte, las concentraciones de sélidos suspendidos volatiles no biodegradables y de
inorganicos no sufren cambios con respecto al flujo de entrada.
4.2.8.7.1 Remocion de sélidos asociada a la estabilizacion de los lodos de la planta

Para corroborar que el proceso planteado cumple con lo requerido por el DS4, es necesario
calcular la remocién de SSV en la etapa de reaccién anaerbbica segun la siguiente

expresion:
F19 F21
RAn _ Cssv — Cssv (80)
SSV. — cF19
SSv

De acuerdo con los resultados obtenidos, se alcanzaria una remocion de SSV del 43%p/p,
por lo cual se tendrian efectivamente lodos estabilizados en su potencial de atracciéon de
vectores sanitarios a la salida de la etapa.

4.2.8.8 Caudal de biogas de salida

Por simplicidad se asume que el biogas que se genera en el reactor se compone
Unicamente de metano y didxido de carbono. Para estimar el caudal de esta corriente, se

asume un comportamiento de gases ideales y una presion de operacion (PF2°) de 1 atm:

gpao _ (G, ) R (81)
PM(CH,) = PM(CO,)) PF20
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 reaccién anaerdbica, 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 reaccién anaerébica.

Especie F19 F20 F21
/ kg st / kg st / kg st
H,0 3,32 x 10° 0,00 x 10° 3,30 x 10°
NKT 9,95 x 10+ 0,00 x 10° 3,30 x 103
SST 1,17 x 107 0,00 x 10° 7,35 x 1072
P 1,66 x 10* 0,00 x 10° 1,66 x 10
Co, 0,00 x 10° 1,59 x 1072 0,00 x 10°
HCO3 2,67 x10° 0,00 x 10° 7,83 x 103
CH, 0,00 x 10° 1,33 x 107 0,00 x 10°
Total 3,4 x 10° 2,92 x 1072 3,40 x 10°
Error / % 2,63 x 107

Caudal /L s? 3,32 x 10° 3,01 x 10t 3,32 x 10°

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 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 definio la estequiometria tanto para los lodos primarios como para los
secundarios, no se presenta una discrepancia en el balance de masa asociado a la reaccion
bioguimica. Luego, el error se atribuye a la metodologia usada para estimar la DBO y los
SSV biodegradables, lo cual podria repercutir en el calculo 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 andlisis 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 remocion
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de los sélidos. La dosis promedio sugerida en un equipo como el descrito en la seccion
2.1.2.3 esde 11,3 g (kg SST)* [5].

En términos de parametros de calidad del agua, estos polimeros se caracterizan como SSV
no biodegradables, por lo cual el flujo de sélidos suspendidos totales que entran a la etapa

de deshidratado se calcula en base a la siguiente expresion:
. F21 _ F21, ~F21 , . DH
Mggt = Q CSST + rrlpolimeros (82)

4.2.9.2 Remocioén de SST

La remocion promedio de SST en centrifugas con acondicionamiento de lodos es de 0,95
como minimo (xoek) [5]. Dado lo anterior, el flujo masico de SST que se retiene en la corriente

F23 se calcula segun la siguiente ecuacion:

. F23 _ . DH ... F21
MggT = XSSt * MSST (83)

La concentracion de solidos en los lodos a la salida de una etapa como la estudiada varia
entre 22% Yy 35% p/p [5]. Para alcanzar la humedad del lodo esperada, se decide establecer
una concentracion de SST de 450.000 mg L en la corriente F23 (C£23). Con esto, es posible
estimar el caudal de lodos de salida de la planta:

mgd? (84)

F23
CSST

QF23 —

Una vez realizados los céalculos, se corrobora que la concentracién de sélidos en el lodo de

salida de esta etapa es de 32% p/p, lo cual esta en el rango sugerido.
4.2.9.3 DBO
Dada la remocion de SST en la operacién, se asume un cambio equivalente en la demanda

bioguimica de oxigeno, con lo cual se obtiene la siguiente expresion para este parametro:

F21 ., ~F21
crzs _on Q&7 Coso (85)
DBO — XSST QF23

4.2.9.4 Caudal del efluente

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

el siguiente balance de masa global simplificado:
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QF21 = QF22 4 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 F22 F23
/ kg st / kg st / kg st
H,0 3,30 x 10° 3,16 x 10° 1,44 x 10
SST 7,43 x 102 3,72 x 103 7,06 x 102
Total 3,39 x 10° 3,17 x 10° 2,15 x 10%
Error / % 0,00 x 10°
Caudal / L s* 3,32 x 10° 3,16 x 10° 1,57 x 10
4.2.10 Resumen resultados

A partir de la metodologia 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 linea de lodos (F6). En base a esto, el balance global del proceso se

puede ver en el esquema de la Figura 23.

0,03 kgs™

7002 kg s, Error / %
0,01%

A
0,1kgs" i BE— @
4. 0,09 kg s

Figura 23. Esquema del balance de masa global del proceso planteado para el caso base, donde la etiqueta
“insumos” contiene a los polimeros usados para acondicionar los procesos de espesado y deshidratado, y
ademas, los nutrientes requeridos en la etapa de reaccién anaerébica.

6999 kgs™
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Con respecto a las salidas secundarias del proceso, se puede apreciar que se producen
19,6 td! de lodosy 7,4 t d* de desechos provenientes del pretratamiento. Por su parte, se

generan 2,5 t d! de biogas para ser valorizado.

Es importante notar que estos resultados estan sujeto a un error porcentual de 0,01% en el
balance de masa, que se propaga principalmente a partir de la etapa de reaccion
anaerobica, pero que no se considera significativo para los resultados obtenidos dada la

discusién presentada en la seccién 4.2.8.9.

En lo que se refiere al efluente de salida de la planta, se alcanzan los parametros de calidad

del agua requeridos por normativa, los que se resumen en la Tabla 24.

Tabla 24. Resumen de parametros de calidad del agua efluente de salida de la planta.

Parametro Valor DS90-AF Unidad
DBO 16 35 mg L™
NKT 40 50 mg L*

SST 25 80 mg L*

P 6 10 mg L*?
A&G 15 20 mg L?
coli 103 103 NMP (100 ml)?

Finalmente, y en lo que respecta a los lodos de salida de la planta, se alcanzan los
parametros de calidad requeridos para categorizarlos como “lodos tipo B”, los que se

resumen en la Tabla 25.

Tabla 25. Resumen de parametros de calidad del lodo de salida de la planta.

Parametro Valor DS4 Unidad
Remocion SSV 47 >38 %
Humedad lodo salida 67 <70 %p/p
coli / SST 7 x10° <2 x 106 NMP gSST?
pRAD 20 >15 dias
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4.3 Dimensionamiento de equipos

En base a los resultados obtenidos a través de la resolucion de los balances de masa fue
posible establecer las dimensiones caracteristicas de los equipos mas relevantes del
proceso planteado. La planta se disefié en dos lineas paralelas para cada proceso, vale
decir, el caudal a tratar en cada etapa se dividié en dos. Con esto y las ecuaciones de
disefio se calcularon las dimensiones caracteristicas de los equipos requeridos. Lo anterior,
se establece como medida en el caso que una linea falle en su operacion o se necesite

realizar la mantencién de una o varias etapas del proceso.

A continuacién, se detallan las ecuaciones de disefio y las dimensiones caracteristicas de

los equipos seleccionados en cada etapa.
4.3.1 Tamizado

En este caso en particular no se tiene una ecuacion de disefio que permita dimensionar el
equipo, por lo que este se elegi6 por catalogo de acuerdo al orificio de apertura de 12,5 mm

y un caudal de tratamiento de 350 L s™.

4.3.2 Desarenado y desengrasado

La Figura 24 presenta un esquema del equipo dimensionado.

QF5/2

Qagc

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 retencion hidraulica de 3 minutos (85°)[5], en base a esto se puede calcular el

volumen del equipo mediante la siguiente ecuacion:
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VP = 6pP - QF3/2 (87)

Asimismo, se sugiere una proporcion ancho-alto (WPP:HPP) de 1,5 : 1 y largo-ancho
(LBP:wWPP) de 4 : 1 [5], con lo cual, se puede obtener la siguiente expresion para el largo
del equipo:

18D = (24-vPP)"/* (88)
Finalmente, el area superficial de un equipo queda definida por la siguiente expresion:

1 23 (89)
APP = - (24- 05" - Q/2)

4.3.3 Sedimentacién primaria

La Figura 25 presenta un esquema del equipo dimensionado.

QFB/Z

— —

ﬂjqﬁ/z

Figura 25. Esquema de un sedimentador primario circular.

Para un sedimentador primario se sugiere operar a la una tasa superficial de clarificacion
(951) de 40 m® (m? d)%, con lo cual, el area superficial de un equipo se calcula de acuerdo

con la siguiente expresion:

Q™e/2 (90)

S1 _
Aoy = 9s1
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4.3.4 Reaccion aerdbica

El volumen del reactor aireado se concluy6 a partir de la ecuacion (45) y el tiempo de

retenciéon hidraulico de 6 horas obtenido en la seccion 4.2.5.5.
4.3.5 Sedimentacion secundaria

En este caso se dimensionaron sedimentadores continuos circulares similares a los de la
Figura 25, pero con las ecuaciones de disefio deducidas a partir de la teoria del flux masico
y el desarrollo de Riddel et al. [67]. En primer lugar, es necesario calcular la razén de
recirculacion de lodos al reactor aireado (R) a partir de la siguiente expresion:

F14 (91)

R= QFit

Para el disefio del proyecto se tiene una razén de recirculacién de 0,5.

Luego, es necesario calcular la razon de recirculacion critica del sistema (R..) en base a
la siguiente ecuacion:
= Csst (92)

crit = 4 CF11
-+
y SST

donde y es un parametro asociado a la decantacion de los lodos y para aguas servidas se
tiene un valor tipico de 0,345 L g*! [67]. Reemplazando la concentracién se sélidos
suspendidos totales en la corriente de salida del reactor aireado se obtienen una razén de

recirculacion critica de 0,3.

Para la condicién en que la razén de recirculacion es mayor que la critica, el autor establece

la siguiente expresion para calcular el area de un sedimentador secundario:

Q™1/2 (93)

F11

A% =1,25-
VoY exp(—n - Cssr

donde v, es otro pardmetro cinético asociado a la decantacion de los lodos y para aguas

servidas se tiene un valor tipico de 7 m h [67].
4.3.6 Desinfeccion

La Figura 26 presenta un esquema del equipo dimensionado.
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QF14-/2

DS
V()l

QF12/2 ﬁ
QF13/2

Figura 26. Esquema de un estanque de contacto para la desinfeccion.

Para dimensionar un estanque de contacto como el requerido para la etapa de desinfeccion,

se asume un tiempo de retencién hidraulica igual al tiempo de contacto de desinfeccion

(tP3), con lo cual se obtiene la siguiente expresion:
Vol =1P%- Q)2 (94)

4.3.7 Espesado

La Figura 27 presenta un esquema del equipo dimensionado.

QFIS/Z

QF16 /2 - o %

7\

QF19 /2

Figura 27. Esquema de una mesa espesadora.

Para este equipo se sugiere operar bajo una carga de SST (9FS) de 200 kg (m h)?, con lo

cual el largo del equipo se calcula de acuerdo con la siguiente expresion:

63



s MEST/2 (95)
01— gES

4.3.8 Reaccion anaerodbica

La Figura 28 presenta un esquema del equipo dimensionado.

QFZO/Z

RAn
Ve o1

RAn
V1,01

QF19/2 QF#1/2

Figura 28. Esquema de un reactor anaerébico continuo.

En este equipo se puede ver que se tendra una fase liquida, donde ocurren las reacciones,
y una fase gaseosa. El volumen de la primera fase se estima en base al tiempo de retencién

hidraulica definido previamente:

V]RAn — GEAH . QF19/2 (96)

,01

Por bibliografia se tiene que para reactores bioldgicos la fase liquida 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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1 QF23/2
. QF21/2 {\
Do1 | > ® :>

QFZZ/Z

Figura 29. Esquema de una centrifuga continua.

Para dimensionar este equipo se usa la teoria sigma, mediante la cual se tiene la siguiente

expresion [69]:
QFZl = Vgs* Z (97)

donde v, es la velocidad de sedimentacion de Stokes (en m st)y ¥ es el area equivalente
de sedimentacion (en m?) que depende de la geometria del equipo y la velocidad de giro

wPH,

En base al desarrollo de Bell et al. (2014) la ecuacién (97) se puede reformular para definir

el diametro de la centrifuga (D5) en funcién de las condiciones de operacion:

(98)

— 3\/ 18- QF21/2 [ln(l/fl) _ (fso_- P—l)

Tr'd%)'Fso'('oz'(ps_pl) 1_F12 L

Para la deshidratacion de lodos provenientes de aguas servidas se tienen los pardmetros

tipicos para un equipo de centrifuga continua presentados en la Tabla 26.

Tabla 26. Resumen de los parametros para el dimensionamiento de una centrifuga continua a 35 °C.

Parametro Valor Unidad Referencia
dp 51 pHm [70]
Tso 0,6 - [69]
® 2.450 RPM [71]
Ps 1.100 kg m?3 [72]
0] 994 kg m=3 [60]
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) 0,8 - [69]

m 0,72 x 103 kg (m s)? [60]
L 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 Numero/etapa Dimension Valor Valor total Unidad
caracteristica  unitario

™ 2 Apertura rejilla 12,5 - mm
DD 2 Area 7,6 15,2 m?2
S1 2 Area 762,1 1.524,2 m?
RAe 2 Volumen 10.013,6 20.027,2 m?3
S2 2 Area 539,7 1.079,5 m?
DS 2 Volumen 6.298,0 12.596,0 m?
ES 2 Largo 0,4 - m

Ran 2 Volumen 4.000,1 8.000,2 m?3
DH 2 Diametro 0,4 - m

4.4 Balances de energia

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 dimensién caracteristica. Asimismo, se estima el
requerimiento energético asociado al transporte de fluidos en el proceso (piping). El

resumen de estos valores y la bibliografia 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/ Ponderacion Unidad Referencia
dimension
™ F1 0,0004 kWh (m? tratado)* [5]
DD F3 0,008 kWh (m? tratado)™* [5]
S1 F6 0,009 kWh (m? tratado)* [73]
RAe F9 0,7 kWh (m? aire)? [73]
S2 F11 0,004 kWh (m? tratado)* [5]
DS F12 0,002 kWh (m?® tratado)™* [5]
ES F16 0,001 kWh (m? tratado)* [5]
Ran yRAD 0,007 kW (m? reactor)* [5]
DH F21 0,009 kWh (m? tratado)* [5]
Piping linea de F1 0,04 kWh (m?® tratado)™* [5]
aguas
Recirculacién lodos F15 0,01 kWh (m?® tratado)™* [5]
activados
Piping linea lodos F16 0,0008 kWh (m?® tratado)* [5]

El requerimiento energético total de las principales etapas asociadas al proceso de
tratamiento de aguas es de 0,7 kWh por m? tratado, cuyo valor se encuentra en el rango
esperado para este tipo de procesos. La distribucion porcentual del gasto energético por

etapas se puede ver en la Figura 30.
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Figura 30. Distribucion porcentual del requerimiento energético por etapas en la “linea base”.

4.4.2 Precalentamiento de lodos

Dado que la etapa de reaccion anaerébica se disefia a una temperatura de operaciéon de
35 °C, es necesario realizar una estimacion de los requerimientos energéticos asociados a
dicha operacion. En la descripcion del caso base se tom6 una temperatura del afluente de
entrada a la planta de 20 °C, la cual se asume que no varia significativamente hasta la
etapa de reaccion anaerébica. En base a esto, el disefio 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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F20, TRAD

Flg,TES FZl,TRAn

RAN —

/

QIC

Figura 31. Esquema de la etapa de precalentamiento de los lodos que ingresan a la etapa de reaccion
anaerdbica, donde Q'€ es el calor transferido en el intercambiador de calor.

En este sentido, el balance de energia en estado estacionario para el reactor anaerébico

se puede expresar en relacion a la conversion de SST (xsst) [74]:

] ) ) . (99)
0= mgé% ' Z @i ' (Hf,i,TIC - Hf,i,TRAn) — XssT * mgég ' AHr'TRAn + QRAn - WRAn
i

donde ©; es la cociente entre el flujo masico de entrada de la especie i y el de SST; Hg; ric Y
H¢;rran SON la entalpia de formacion de la especie i a temperatura TIC y a TRAn,
respectivamente; AH, (ran la entalpia de reaccion; QRAM g| calor intercambiado con el

ambiente; y WRAR e| trabajo realizado sobre el sistema.

Para simplificar el balance de energia anterior, se toman los siguiente supuestos:

i) La entalpia de reaccion es despreciable.
ii) El sistema esta aislado térmicamente.
iii) El trabajo que realiza el mezclador sobre el sistema es despreciable.

De este modelo se concluye que H; ric = H; tran Y, por tanto, la temperatura a la cual tienen

que entrar los lodos es igual a TRAD,

Dado lo anterior, el calor requerido para calentar los lodos de entrada se puede calcular en

base al balance de energia en esta fase:

(100)

QI¢ = (Z r-niF19> Ty lodos - (TRAT — TES)
i
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donde ¢, 1405 €S €l calor especifico promedio de los lodos, y se puede estimar en base a la

siguiente formula [75]:
Cp,lodos(/ KJ (kg K)™) = 1,05 - x£47 + 3,18 - (1 — xgé7 (101)

En base a estas ecuaciones, se concluye que se requiere un intercambiador de calor capaz
de transferir 0,06 kwh (m? tratado)? para suplir los requerimiento energéticos de la etapa

de reaccion anaerobica.

Para aprovechar el biogas obtenido en la etapa de reaccion anaerdbica, se propone
valorizar energéticamente estos flujos en un sistema combinado de generacion eléctrica y
caldrica (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 anaerébico (integracion
energética). En consideracion 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.

WCHP

Gases de combustion
F20———{ CHP —

QCHP

QIC

Figura 32. Esquema de la etapa de valoracién energética del biogas.

La energia eléctrica generada en la etapa (WCHP) se calcula a partir del calor liberado en la

combustién del metano presente en el biogas:
WCHP = oGP - (PCley, - mfZ)) (102)

donde ®SPP es la eficiencia eléctrica de una turbina generadora y PClcy, el poder calorifico

inferior del metano.
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Por su parte, el calor generado en la etapa (Q°HP) se calcula en base a una expresion

similar;
QCHP = (@CHP — ®GP) - (PClcy, - ER (103)

donde ®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. Parametros requeridos para calcular la recuperacién energética del biogas en un CHP.

Parametro Valor Unidad Referencia
oZHP 0,38 - (5]
PCHP 0,75 - [5]

PClcy, 55.600 kJ kg* [76]

A partir de estos datos, es posible calcular la recuperacion de energia eléctrica del agua

servida en el proceso anaerdbico (E/QA™) segln la siguiente ecuacion:

Wenp (104)
QFl

E/QM" =
con lo cual se obtiene un valor de 0,11 kWh (m? tratado)?, lo que corresponde casi al 10%
de la energia quimica teorica contenida en este tipo de residuos (ver seccion 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 Potencia calérica

/ kWh (m? tratado)* / kWh (m?3 tratado)?
Consumo - 0,65 - 0,066
Generacion +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 (m? tratado)™.
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5 PTAS con CCMs

5.1 Diagrama de bloques del proceso

Para incorporar la etapa de reaccion electroquimica asociada a las CCMs se decide incluirla
antes de la reaccion aerdbica, en base al disefio sugerido en literatura y discutido en la
seccion 1.2. Un esquema simplificado del proceso planteado para una PTAS con CCMs se

puede ver en la Figura 33.

U1, 1 l

RAe S2 DS

™ DD > " $1 >

RAnNn DH

Nomenclatura

TM: Tamizado  DD: Desarenado y desengrasado  S1: Sedimentacion primaria  Req: Reaccion electroquimica
RAe: Reaccion aerébica  S2: Sedimentacion secundaria  DS: Desinfeccion  ES: Espesado

RAnN: Reaccion anaerébica  DH: Deshidratado

Figura 33. Diagrama de bloques simplificado de la PTAS con CCMs.

La composicion 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. Caracterizacion de los principales flujos del diagrama de bloques del proceso presentado en la

Figura 33.
Flujo Definicién Composicién
F1 Afluente planta H20, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G
F2 Residuos sélidos H20, NKT, P, SST, Coli, Screenings, A&G
F3 Afluente DD H20, NKT, P, SST, Coli, A&G
F4 Residuos DD H20, NKT, P, SST, A&G
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Tabla 31. Caracterizacion de los principales flujos del diagrama de blogues del proceso presentado en la

Figura 33 (continuacion).

Flujo Definicion Composiciéon
F5 Efluente DD H20, NKT, P, SST, Coli, A&G
F6 Afluente S1 H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F7 Lodos primarios H20, SST, HCO3
F8 Afluente REq H20, NKT, P, SST, coli, A&G, HCO3
F9 Aire alimentacion REq N2, O2
F10 Biogas REq CO2, CH4
F11 Gases de salida REq (catodo) N2, O2, H20
F12 Afluente RAe H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F13 Aire alimentacion RAe Nz, O2
F14 Gases de salida RAe N2, Oz, CO2
F15 Afluente S2 H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F16 Afluente DS H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F17 Alimentacién cloro gas Cl2
F18 Efluente planta H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F19 Reciclo RAe H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F20 Afluente ES (lodos secundarios) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F21 Efluente clarificado ES para H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
recirculacion
F22 Lodos secundarios espesados H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F23 Afluente RAN (lodos totales) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F24 Biogas RAN CHa, CO2
F25 Afluente DH (lodos estabilizados) H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F26 Efluente clarificado DH para H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
recirculacion
F27 Lodos a disposicién H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3
F28 Efluente recirculacion linea de H20, NKT, P, SST, Coli, A&G, HCO3

lodos

5.2 Balances de masa

El balance de masa de una PTAS con CCMs sigue la misma I6gica usada en un proceso
convencional (ver seccion 4.2), donde solo se debe adicionar el efecto de la etapa de

reaccion electroguimica en la degradacién de carga organica.
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5.2.1 Reaccién electroquimica
5.2.1.1 Estequiometria

En una CCM la degradacién de materia organica esta determinada por la actividad de
bacterias electrogenas (con lo cual se obtiene directamente corriente eléctrica) y por
bacterias metanogénicas (con lo cual se obtiene biogas) [77][32], por esto, es hecesario

definir la estequiometria para cada proceso por separado.
5.2.1.1.1 Oxidacién electrogénica de aguas servidas

Para definir esta estequiometria se sigue el modelo de Rittmann y McCarthy con lo cual se
obtiene la siguiente expresién para el lado anddico (ver detalle de célculos y supuestos en
Anexo 10.2.5):

coC10H1903N + ¢;H,0 - ¢,C0, + c3HCO3 + c,NH} + csCsH,0,N + cge™ + ¢, H (r.5)

donde ¢, = 0,020; ¢c; =0,34; ¢, =0,17; ¢c3 = 0,018, c, = 0,018, ¢ = 0,0025, c, =0,95y ¢, =
0,95.

Un resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 32.

Tabla 32. Resumen de rendimientos masicos del proceso de oxidacion electrogénica de aguas servidas del
lado del anddico.

Especie i Yi(/)ggg
/ gi goso™
H,0 -0,79
o, +0,94
HCO3 +0,13
NH} (expresado como NKT) + 0,039
CsH,0,N (expresado como SSV) + 0,04

Por su parte, para el lado catédico se obtiene la siguiente estequiometria:
cg0, + coHY + ¢;9e™ = ¢;;H,0 (r.6)

donde Cg = 0,24, Cg = 0,95, Ci0 = 0,95, Ci11 = 0,48
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Dado el balance de electrones, el rendimiento masico con respecto a la DBO para el lado
catddico se calcula segun la misma metodologia anterior. El resumen de estos resultados

se puede ver en la Tabla 33.

Tabla 33. Resumen de rendimientos masicos del proceso de oxidacién electrogénica de aguas servidas del
lado del catédico.

Especie i Yi(/’g»g%
/ gi goeo™*

H,0 +0,53

0, - 1,90

5.2.1.1.2 Metanogénesis a partir de aguas servidas

Ademas, en este proceso se debe considerar la metanogénesis asociada a la degradacién
de aguas servidas, que dado su naturaleza sigue la misma estequiometria del proceso de
metanogénesis de lodos primarios (ver Anexo 10.2.3):

COC10H1903N + C1H20 g C2C02 + C3HCO§ + C4CH4 + C5NHI + C6C5H702N (r7)

donde ¢, = 0,020; ¢; = 0,10; ¢, = 0,051; c; = 0,018; ¢, = 0,12; c5 = 0,018; ¢, = 0,0025.

Para calcular el rendimiento masico con respecto a la DBO se usa la ecuacion (38). El

resumen de estos resultados se puede ver en la Tabla 34.

Tabla 34. Resumen de rendimientos masicos del proceso de metanogénesis a partir de aguas servidas.

Especie i Yi]\/df)ABso
/ gi goeo™*
H,0 -0,23
co, +0,28
HCO3 +0,13
NH} (expresado como NKT) + 0,039
CsH,0,N (expresado como SSV) + 0,04
CH, +0,24
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5.2.1.2 Requerimiento de nutrientes

Para sistemas anaerdbicos en el tratamiento de aguas servidas se requiere tener una
proporcion mésica 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
proporcion de 250:62:10, por lo cual se puede asegurar una disponibilidad de nutrientes

para la actividad microbiolégica.
5.2.1.3 DBO

En base a los trabajos experimentales de CCM operando con aguas servidas (ver seccion
2.4) y la remocién de DBO sugerida en literatura (40-50% [78]), la etapa de reaccion
electroquimica se disefia para una degradacion de la DBO de entrada del 50%. Asi, el flujo

masico de materia organica que se consume en la etapa es el siguiente:

RE RE
Mpgo = Xpgo * (Q°% - Cho (105)
Como la degradacion de la materia organica conlleva la generacion de biomasa que aporta
en la DBO total, es necesario calcular el flujo masico de SSV biodegradables que se generan

en este proceso:
REq _ yEan . TJOE M,AS . M,AS
lssy' = Yssv/peo *IIbBo t+ Yssv/po * Ippo (106)

donde M3, y ndL, son las tasas de consumo de DBO en el proceso de oxidacion
electrogénica y el de metanogénesis, respectivamente. Usando el concepto de eficiencia

coulémbica estas tasas de consumo se pueden definir segun las siguientes ecuaciones:

RE
MPEo = ®¢ - Mypo (107)
M,AS _ ~+REq OE

IIpgo = Hpgo — Ipeo (108)

En CCMs operando con aguas servidas se suele alcanzar una eficiencia couldmbica de
entre 10 a 20% [79]. Para el disefio de la etapa se asumira un escenario desfavorable de
(DC = 0,1

Finalmente, la concentracién de DBO total esperada para el efluente de la etapa de reacciéon

electroquimica se calcula mediante la siguiente ecuacion:
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RE RE
F12 _ [QF8 ) CII;%O — HDB%] + fDBO,biomasa ) Hss\;l (109)

CDBO -
QF12

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 masico de soélidos suspendidos totales mediante la

ecuacion (17).
5.2.1.4.1 SSV biodegradables

En primer lugar, es necesario calcular el flujo masico de sélidos suspendidos volatiles de

acuerdo a la siguiente expresion:
. F8 F8 F8
m§dy = Xssvsst * (Q78 - C&&r (110)

Por otra parte, la fraccion méasica de SSV biodegradables se calcula en base a los sélidos

volatiles biodegradables totales:
. F8 _ . F8
Mgy pgo = XSSv,DBO/SSV °~ Mssy (111)

El consumo de solidos suspendidos biodegradables por concepto de degradacion de
materia organica se asume equivalente a la remocién de DBO en la etapa, luego, el cambio

neto en la magnitud de este parametro se calcula como sigue:

REq ..+ F8 _ . REq ..+ F8 REq
Xssv " Mssv,peo = Xppo " Mssv,pBo — Hssy (112)

5.2.1.4.2 SSV no biodegradable

Por su parte, el flujo de sélidos suspendidos volatiles no biodegradables en la corriente de

entrada a la reaccion electroquimica se calcula como sigue:
- F8 — - F8 . F8
MgsynpBo = Mssy — Mssy,pBO (113)

5.2.1.4.3 Solidos inorganicos

A través de la ecuacién (17) se puede calcular el flujo masico de solidos inorgénicos:
rthg = mggT - mggv (114)
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5.2.1.5 0,

Por simplicidad, se asumira una remocién de oxigeno en el lado catédico igual a la tomada
en el lado anddico 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 oxigeno en la operacion se calcula en base a la siguiente

expresion:

REq __ _REq ..+ F9
[p,” =Xo, *Mo, (115)
Ademads, a partir de la estequiometria de la reaccién, la tasa de consumo de oxigeno en la
reaccion electroguimica se puede estimar como sigue:

RE OE,
rI02q = YOZ/CDE;ao ) TISEO (116)

5.2.1.6 Caudal de aire atmosférico requerido

El catodo se alimenta de aire atmosférico a una presion de 1 atm (PF1%) y se asume como
una mezcla de N, y O, en una proporcion molar de 79 : 21. En base a lo anterior, la presion
parcial de oxigeno en la entrada a la etapa se calcula en 0,21 atm (pg‘;). Por dltimo,
asumiendo un comportamiento de gases ideales, el flujo masico de oxigeno se calcula
como sigue:

pE - Q™ (117)

ho, = - PM(0;)

Mo, = R - TF9
Asi, reemplazando (117) en (115) se obtiene la siguiente expresién para el flujo de aire

atmosférico requerido en la etapa:

~ gfq R - TF9 (118)

QF9 — .
RE F9 .
onq Po, PM(0,)

5.2.1.7 Caudal de biogéas de salida

Por simplicidad se asume que el biogas que se genera en la celda de combustible se
compone Unicamente de metano y diéxido de carbono. Para estimar el caudal de esta

corriente, se asume un comportamiento de gases ideales:

79



QF10—< et meo) ) R TFO (119)

_|_
PM(CH,) PM(CO,)) PF10

5.2.1.8 Caudal del efluente

En base al balance de masa global, se estima la siguiente relacién para los flujos de entrada

y salida:

QFlZ — QFS (120)

5.2.2 Resumen resultados

Para completar el balance de masa global del proceso se debe seguir la misma metodologia
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

.@0,05 kgs™
@ 6999 kg s

7002 kg s Error / % ,
0,01%

se reporta en el Anexo 10.3.

* 02kgs'
01kgs" — @
4. 0,08 kgs™

Figura 34. Esquema del balance de masa global del proceso planteado para el caso base, donde la etiqueta
“insumos” contiene a los polimeros usados para acondicionar los procesos de espesado y deshidratado, y
ademas, los nutrientes requeridos en la etapa de reaccion anaerébica.

Con respecto a las salidas secundarias del proceso, se puede apreciar que se producen 18
td!delodosy4,5td?!de biogas para ser valorizado. Estos valores muestran que se genera
un 8% menos de lodos y un 80% mas de biogas en relacién a lo obtenido en el proceso

convencional.

En lo que se refiere al efluente de salida de la planta, se alcanzan los parametros de calidad

del agua requeridos por normativa, los que se resumen en la Tabla 24.
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Tabla 35. Resumen de parametros de calidad del agua efluente de salida de la planta.

Parametro Valor DS90-AF Unidad
DBO 11 35 mg L*?
NKT 42 50 mg L*

SST 27 80 mg L*?

P 6 10 mg L*
A&G 15 20 mg L?
coli 103 103 NMP (100 ml)*

Finalmente, y en lo que respecta a los lodos de salida de la planta, se alcanzan los
parametros de calidad requeridos para categorizarlos como “lodos tipo B”, los que se

resumen en la Tabla 36.

Tabla 36. Resumen de parametros de calidad del lodo de salida de la planta.

Parametro Valor DS4 Unidad
Remocion SSV 42 >38 %
Humedad lodo salida 67 <70 %p/p
coli / SST 7 x 103 <2 x 106 NMP gSST?
pRAD 20 >15 dias

5.2.3 Discusiones parciales

Del modelo planteado, lo mas relevante a discutir guarda relacién con la caracterizacion
guimica de las especies y las reacciones que se dan en el proceso de tratamiento de aguas

servidas.

En lo que respecta a la caracterizacion del agua servida, el foco esta en la degradacion de
la materia organica expresada como DBO, para la cual se us6 un modelo quimico sugerido
en literatura especificamente para este residuo, por lo que se espera que la simulacion
entregue una prediccién ajustada a la realidad. Sin perjuicio de lo anterior, en aguas
servidas pueden ocurrir otros procesos bioquimicos (por ej.: nitrificacién en el reactor
aireado [5]), los cuales no fueron considerados en el disefio del proceso por no considerarse

de impacto para la calidad de agua del efluente de planta.
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Si bien la caracterizacion de la biomasa no logra distinguir entre las diferentes especies
gue se tienen en el proceso planteado (bacterias aerbbicas, anaerdbicas 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 prediccion acertada de la produccion de lodos
y biogés. Lo que no logra predecir este modelo es la constitucion de fésforo que posee la
biomasa producida, lo cual hace que el proceso no exprese remocidn de este nutriente,
siendo que en literatura se reporta un valor de 0,025 mg P (mg SSV producidos)? [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 anaerébicos en general se tiene una dependencia significativa de la
temperatura en su desempefio [5], para la etapa de reaccion electroquimica se asumio que
Nno era necesario incorporar una etapa de precalentamiento del afluente a tratar, en vistas
de que la literatura indica que esta condicion de operacion no tiene un impacto significativo
en la cinética de una CCM [81][82]. Lo anterior, se justifica sobre la hipbtesis de que en el
biofilm se estableceria un perfil de temperatura favorable para la cinética bioquimica,
generado por la acumulacion de la energia liberada en la degradacion de materia organica
[81]. En base a esto, para entender la dependencia efectiva de la temperatura en estos
sistemas debiera realizarse un estudio mas acabado del balance de energia 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 asumié que la
competencia por el sustrato en la camara anddica se debe a la presencia de bacterias
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 disefio global del
proceso, pues contribuye a aumentar la eficiencia energética de este. Para corroborar esta
hipotesis seria necesario un estudio experimental de la relacion que se establece entre la
eficiencia coulémbica de una celda de combustible microbiolégica y la generacion de
biogas, pues de no cumplirse el balance de masa seria necesario identificar que otros

procesos pueden estar ocurriendo en este equipo.

Por ultimo, es importante destacar que en el modelo usado para disefiar el proceso no se
incorporaron el efecto de otros parametros de calidad del agua como el pH y la alcalinidad,

los cuales pueden afectar el desempefio de las bacterias. Un estudio mas acabado deberia
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incluir estos fendmenos a fin de dilucidar si es necesario incorporar etapas de

acondicionamiento que ajusten estos parametros a valores 6ptimos 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 seccion 4.3 para las etapas convencionales, mientras que para la reaccion

electroquimica es necesario realizar un estudio de la cinética asociada a esta tecnologia.
5.3.1 Reaccidn electroquimica

El disefio de esta etapa consiste en un arreglo de NREA celdas de combustible
microbioldgicas conectadas en paralelo, tanto en términos de caudal afluente como de

conexion eléctrica (ver esquema de la Figura 35).

Q™, p§

l WREq
Q™, Chko f/

Figura 35. Esquema de un arreglo de celdas de combustible microbiolégicas en paralelo, donde WRE4
corresponde a la potencia eléctrica total generada en la etapa.

Asumiendo conocida el area unitaria de una CCM, el area electroactiva total de la etapa de

reaccion electroquimica (ARE9) se calcula segun la siguiente ecuacion:

AREq — NREq .Af;lliq (121)

Luego, al reemplazar la ecuacion (12) en (121) se obtiene la siguiente ecuacion de disefio:



®c - ve - F-xppo - QF® - Ch%o (122)
) RE
PMpgo (AS) - jRFa - A

NREq =

Asi, adicionalmente a las condiciones de operacién establecidas en el caso base se
necesitan conocer las dimensiones de una celda unitaria y la densidad de corriente jRE9 a

la cual operara.
5.3.1.1 Dimensiones de una celda unitaria

La CCM a modelar se basa en el disefio planar y simétrico de las camaras anddicas y
catddicas propuesto en Min et al. [18], en el cual el catodo es de platino soportado en carbén

poroso al 10% p/p, el anodo es de carbén poroso y la PEM es de Nafion® 117.

En el disefio 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 camaras anddica como catodica.

Asimismo, en las celdas que se alimentan con reactantes en estado gaseoso se sugiere
agregar una capa de un material conductor electrénico poroso sobre el electrodo (llamada
“capa de difusion de gases”, CDG), cuyo fin es evitar la pérdida de area electroactiva y
permitir la difusion de las especies hacia estas zonas [28]. En base a esto, el catodo de la

CCM a modelar considera una capa de carbén poroso adicional a lo ya descrito.

La Figura 36 presenta un esquema de una CCM unitaria.

— Colector de corriente
Catodo

PEM
Anodo

Biofilm
Wy — Colector de corriente

Figura 36. Esquema de una celda de combustible microbioldgica unitaria.
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Si bien no existen CCMs comerciales en la actualidad, el disefio planteado se asemeja al
de una celda de combustible que se alimenta con hidrégeno y oxigeno (PEMFC). La Tabla
37 presenta una comparacion de los parametros de disefio mas relevantes para la CCM de

Min et al. y la de una PEMFC comercial.

Tabla 37. Comparacion de los parametros de disefio entre una CCM de escala laboratorio y una PEMFC

comercial.
. Min et al.
Parametro (2004) [18] PEMFC [83]
Hopd / mm 4 1,05
REq
Wy, "/ mm 7 1,05
A em? 55 480

Un cambio en la fluidodinamica del afluente alimentado en la camara anddica podria
generar efectos no previstos en la estabilidad del biofilm o la presion interna. En particular,
Min et al. alimentaron la cAmara anddica a una velocidad promedio de 0,79 cm mint, por lo
cual es importante tener en cuenta estas consideraciones operacionales al momento de

realizar el dimensionamiento de la etapa.

En base a la discusion anterior, se tomaran las dimensiones del ducto interno en las
cdmaras anddica/catodica reportadas por Min et al., pero el area total de la celda se

escalara a las dimensiones de una PEMFC comercial.
5.3.1.2 Efecto de la temperatura

Si bien los pardmetros cinéticos y termodinamicos asociados a un sistema electroguimico
dependen de la temperatura a la cual ocurre la reaccién [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 variacion porcentual en la densidad de potencia maxima
fue de alrededor de un 10% [82]. En razén de estos resultados, se asumira que los datos
termodindmicos y cinéticos reportados en los parrafos siguientes caracterizan
adecuadamente al sistema, pues estan en un rango de temperatura de 20 a 35 °C, donde

se considera que estos valores no cambian significativamente.
5.3.1.3 Potencial termodinamico

Para establecer el potencial termodinamico en la CCM es necesario definir las

semirreacciones que caracterizan al sistema.
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En lo que respecta a la camara anddica, la transferencia de electrones desde el biofilm
hacia el electrodo de carbén esta determinada por la oxidacion de los CytC, cuya

representacion se muestra en la reaccion (r.8).

Cth(M+)(S) +e - Cth(MO)(S) (r8)

El potencial estdndar de reduccion a 25 °C para los citocromos tipo C de una variedad de
especies encontradas en una CCM es de 0 V vs. EHE (Egytc) [35].

En lo que respecta a la camara catddica, la especie que se reduce es el oxigeno presente
en el aire atmosférico segun la siguiente reaccion:

(r.9)

1 .1
ZOZ (g) + H(ac) + e d EHzo(])

El potencial estandar de reduccién a 25 °C del oxigeno es de 1,229 V vs. EHE (Eglezo) [9].

Con esto se puede calcular el potencial estandar de la reaccion global (AE%,), de acuerdo

con la siguiente expresion:
AEIQXH = E82|H20 - Egth (123)

Luego, el potencial termodindmico de una CCM queda definido en base al potencial de
equilibrio en condiciones no estandar, o de Nernst, de las semirreacciones descritas
previamente y cuya expresion se puede ver a continuacion:

REq

0 R:
AEN = AEr, + Ve—'F

In ((p2)""* - 10774 (124

Por simplicidad se asumira que la membrana PEM esta adecuadamente hidratada con lo

cual el pH que se percibe en el catodo de una CCM es neutro.
5.3.1.4 Sobrepotenciales de activacion

Otros de los analisis hechos en el trabajo de Moon et al. (2006) fueron variar la
concentracion de DBO a la entrada de 100 a 400 mg L2, y la velocidad de este afluente de
0,15 a 1,00 mL min, obteniendo variaciones porcentuales en la densidad de potencia
maxima de 130 y 250%, respectivamente [82]. En base a esto, se asume que la cinética

electrogénica esta regida por un control mixto de transferencia de carga y masa, lo cual
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permite seleccionar el modelo mas adecuado para definir el sobrepotencial de activacién

anédico.

En base a la existencia de informacion y parametros cinéticos reportados en literatura, se
decide usar el modelo de Butler-Volmer modificado con un coeficiente de transferencia de
0,5 (valor tipico para sistemas electroquimicos [50]). En base a esto y la ecuacién (10), el

sobrepotencial de activacion anddico se puede determinar en base a la siguiente férmula:

RE . (125)

an —R L arcsinh ]
Nact = . :

0,5 Ve F 2. ]Sn (1= ) )

an
L

Por lo cual, los principales parametros cinéticos que determinan este sobrepotencial son la

densidad de corriente de intercambio y la densidad de corriente limite.

La densidad de corriente de intercambio que define el sobrepotencial de activacion en el
anodo se relaciona con la transferencia heterogénea de electrones desde los citocromos,
parametro cuyo valor se encuentra reportado en literatura a 30 °C y es igual a 0,034 A m™
[85].

Para determinar la densidad de corriente limite en el &nodo, es necesario tener en cuenta
el fendmeno 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 camara anddica-biofilm, y ii) se genera una capa limite
cercana a esta interfase producto de la resistencia a la transferencia de masa de la DBO en
la camara anddica. Un esquema de esto se puede ver en la Figura 37.

seno
Cbro

bio
12 CbBo
Ca odi &
amara anddica Biofim PEM
Sbio §an SPEM

Figura 37. Esquema del perfil de concentracién de la DBO en la cAmara anddica de una CCM (corte
transversal a la celda).
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La densidad de corriente limite queda definida en base al maximo flux masico de DBO que

se puede transportar hacia el biofilm para el proceso electrogénico (Jpgg &) [28]:

JDBOE (126)

jan EAVR F —_
& ¢ PMpgo (AS)

Usando la ecuacion (13) en (126), se puede obtener una expresion para la densidad de

corriente limite en funcién del maximo flux de DBO que se transporta hacia el biofilm (J§§3):

. JDBO (127)
jLan —Ve'F'q’c'm

Considerando que la transferencia de masa hacia el biofilm estd determinada por el
fendmeno de conveccion, el flux masico de DBO queda determinado por la siguiente

ecuacion [45]:
JpBo = k?,BBO ) (ClgeBné) - Cgié)(f) (128)

donde kipg, es el coeficiente de transferencia de masa por conveccion.

Por definicién, el maximo flux se obtiene cuando la concentracion del reactante en la
superficie electroactiva es nula [28][50], con lo cual la ecuacion (127) se puede reformular

como sigue:

Ve PO KiBao B (129)
Wan = PMpgo (AS)

Para una celda de combustible donde la concentracion del reactante a la salida no es la

misma que en la entrada, el término C3gy se puede estimar en base a la concentracién

media logaritmica (CSE%’ML) [28], cuya expresion se puede ver a continuacion:

CREGML _ Cbzo — ChEo (130)
on ==
In (CFlz )
DBO

En general, el coeficiente de transferencia de masa por conveccion (k;) se estima en base

al adimensional de Sherwood (Sh), segun la siguiente formula [86]:
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Sc- Dy, (131)

Sh = ”

donde Dy, es el coeficiente de difusion molecular de la especie estudiada, y L¢ es el largo

caracteristico del sistema.

En este tipo de enfoques el nimero de Sherwood resulta ser una funcién de los
adimensionales de Reynolds (Re) y Schmidt (Sc), los cuales se relacionan con las
condiciones fluidodinamicas propias de la operacion y se calculan a partir de las siguientes

ecuaciones [86]:

7 - . L
Re — v-pr-Lc (132)
K
Y,
Sc = H (133)
P1*Dm

donde ¥ es la velocidad promedio del fluido, y p; y w la densidad y viscosidad dinamica de

la fase liquida en la cual se transporta la especie, respectivamente.

Para estimar la velocidad promedio del fluido en la cAmara anddica, se utiliza la siguiente

expresion:

QFB/NREq (134)

REq  {,;REq
H01 WOl

van —

Con esto, se tiene que la curva de polarizacion depende del flujo unitario que ingresa a una
celda, por lo cual, el dimensionamiento de la etapa de CCMs esta sujeto a un proceso
iterativo de resolucion. El algoritmo para resolver este problema se detalla en una seccién

posterior.

En lo que respecta a la transferencia de masa de la DBO en la cAmara anddica, en
bibliografia se tiene la siguiente correlacion para la transferencia de masa en ductos con

biofilms para un régimen laminar (Re < 2.100) [45]:

Dy\ /2 (135)
Sh = 2-Rel/2- (Th) -Sc1/2 - (14 0,0021 - Re)
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donde Dy, corresponde al diametro hidraulico y L al largo del ducto.

Cabe destacar que para esta correlacién el largo caracteristico se define en base al

didmetro hidraulico del ducto [45], el cual queda definido como sigue:

_2-Hgp Wy (136)

- REq REq
(HOI + WOl

Dn

Los parametros fisicoquimicos necesarios para calcular el coeficiente de conveccion 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 parametros para la estimacion del coeficiente de conveccion en la cdmara anddica

a 20 °C.
Parametro Valor Unidad Referencia
0] 998 kg m3 [60]
m 1,002 x 103 kg (m s)? [60]
Dpgo,m't 1x10* m? d? [58]

Para modelar el sobrepotencial de activacion de la semirreaccion de oxidacion del oxigeno
en el catodo de Pt/C, se asume que este proceso esta controlado por la transferencia de
carga, por lo cual se usa la ecuacion de Butler-Volmer. A partir de esto, y asumiendo un
coeficiente de transferencia de carga igual a 0,5, el sobrepotencial catédico se deduce a

partir de la ecuacion (9):

ca  R-TREQ j (137)
Naor = Warcsmh 2_—],83

En este caso, se encuentra reportada una funcién empirica para la densidad de la corriente

de intercambio con respecto a la temperatura, segun la siguiente expresion [87]:

73.200 ( 1 1 )> (138)

ica(/ Am-2) = 42,22 - _
o' (/ Am™) = 42, eXp( R \353 T/K

Reemplazando para una temperatura de 20 °C se tiene una densidad de corriente de

intercambio de 0,26 A m™=.

1T Estimado en base al coeficiente de difusién molecular de la glucosa en agua a 25 °C.
90



5.3.1.5 Sobrepotencial de concentracion

El sobrepotencial de concentracion se define como la diferencia entre el potencial
termodinamico medido en el seno de la camara anddica (o catédica) menos el medido en

la superficie electroactiva [30].

Dado que la semirreaccién que ocurre en el anodo corresponde a la oxidaciéon de los CytC,
no existe un gradiente de concentracién asociada a esta especie en la cAmara anddica, y

por tanto, no existe un sobrepotencial de concentracion anddico.

Por su parte, el oxigeno que ingresa al catodo esta sujeto a un perfil de concentracion desde

el seno del gas hasta la zona electroactiva. Para modelar este fendmeno se consideran tres

supuestos:
i) Todo el consumo de 0, en el catodo ocurre en la interfase catodo-CDG.
ii) La difusion de oxigeno en la CDG sigue la primera Ley de Fick.
iii) Se genera una capa limite cercana a la interfase CDG-camara catodica.

Un esquema de esto se puede ver en la Figura 38.

seno

Po,

aywi| edeg

Camara catddica

PEM CDG

(SPEM §ca SCDG

Figura 38. Esquema del perfil de concentracion del O, en la camara catddica de una CCM (corte transversal a
la celda).

Se puede demostrar, que el sobrepotencial de concentracion anddico en este caso tiene la

siguiente férmula:

(139)
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donde la corriente limite queda definida en funcion de la presion parcial de oxigeno en

media logaritmica (pgfq’ML) y las resistencias a la transferencia de masa en la capa limite y

en la CDG [28]:

. REQML (140)
jIL =VveF- R
( 1 8cpg R-T eQ>
ca + ef
g'OZ DOZ

El coeficiente de convencion del oxigeno en la camara catddica se estima en base a la
misma metodologia usada en el parrafo anterior. Para este sistema, se usa una correlacion

para ductos tubulares con valores de Reynolds menores a 2.300 [88]:

Sh = 2,54 (%) -Re?/3 - Sc/3 (141)

Como se tiene una celda simétrica en cuanto a las camaras anddicas y catédicas, el

didmetro hidraulico en este caso es el mismo que en el caso del anodo.
En este caso, la velocidad promedio del aire en los ductos de la cAmara catddica se estiman

en base a la siguiente ecuacion:

QF9/NREd (142)

‘—,ca —_

Los parametros fisicoquimicos necesarios para calcular el coeficiente de conveccién se

estiman en base a las propiedades del aire, y se resumen en la Tabla 39.

Tabla 39. Resumen de los pardmetros para la estimacion del coeficiente de conveccion en la camara catédica

a 20 °C.
Parametro Valor Unidad Referencia
Pg 998 kg m3 [60]
Hg 1,002 x 10 kg (m s)? [60]
Do, m 1,88 x 10° m? s* [86]

Asumiendo que la CDG tiene una porosidad uniforme £°PG, el coeficiente de difusion

efectiva del oxigeno se puede estimar en base a la siguiente férmula:
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D8, = (:7)" Do, a3

Para el material usado como CDG usualmente se tiene una porosidad de 0,7 [83], con lo
cual se obtiene un valor para la difusion efectiva del oxigeno de 1,1 x 10° m? s,

5.3.1.6 Pérdidas 6hmicas

Las pérdidas éhmicas se calculan en base a la siguiente ecuacion:

. RE
A(pIR——]'A01q' E i.li

1

donde §; es el grosor, o; la conductividad, y A; el area 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 6hmica total se puede ver
en la Tabla 40.

Tabla 40. Resumen de los parametros requeridos para estimar las pérdidas 6hmicas del sistema.

Fase i 8; o; A; Referencias
/ um /Smt / m?
Biofilm 50 0,5 @27 °C Apd [89], [90]
Anodo 20 158,0 @25 °C AREa [28], [91]
PEM 200 7,3 @25 °C 1,2-Ap9 [92], [93]
Cétodo 20 158,0 @20 °CH+ Agd [28], [91]
CDG 100 158,0 @20 °C 1,2+ Apd [91]
Colector de corriente 3.000 1,3 x 106 @27 °C 1,2+ Ap9 [94], [95]

A partir de estos parametros, se puede concluir que el area transversal y ancho efectivo de

una celda unitaria es de 576 cm?y 1,4 cm, respectivamente.
5.3.1.7 Algoritmo de resolucion

La Figura 39 muestra en forma esquematica el algoritmo de resolucién para establecer el

numero de CCMs requeridas en la etapa, segun el modelo cinético planteado en la presente

#* En base a las propiedades del carbén puro.
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seccion. Cabe mencionar que la adivinanza inicial para la densidad de corriente de una
celda unitaria establecida a la densidad de potencia maxima, se basa en los resultados

obtenidos en el trabajo de Min et al. donde se obtuvo un valor de 0,1 A m2[18].

Entrada: Constantes, parametros de
disefo, condiciones de operacion
Entrada: j*E9 (adivinanza inicial en base a
los resultados de Min et al. [18]

/ Calcular NRE9 ysando ecuacion (122) /

/ Calcular v@ y v“® usando ecuaciones (134) y (142) /
/ Calcular ji" y ji* usando metodologia descrita en seccion 5.3.1.5 /
Graficar Uge1qa VS. j Usando ecuaciones (5), (124), (125),
(137), (139) y (144)

l

/ Graficar Ugeiqa VS. Peelaa Usando ecuacion (7) /

A 4

( Salida: jRE9 = j(max(Pee1da)) )

1

NO

FIN

¢ Error porcentual jRFa < 1%?

Figura 39. Algoritmo para la resolucion del dimensionamiento de la etapa de reaccion electroquimica.

De la simulacion se obtuvieron las curvas de polarizacion y densidad de potencia que se

presentan en la Figura 40.
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Figura 40. Simulacién de curvas de polarizacion para la CCM estudiada.

En base a esto, el resumen de los principales resultados del dimensionamiento de la etapa

de reaccion electroquimica se presenta en la Tabla 41.

Tabla 41. Resumen del dimensionamiento de la etapa de reaccion electroquimica.

Variable Valor Unidad
yan 12,5 cm min?
Re?" 10,6 -
jan 0,1 A m?2
Re¢? 0,02 -
it 392,8 A m?

Pcelda 0,06 W m2
Ucelda 0,6 \Y
jREQ 0,1 A m?
NREq 12.039.889 -
WREq 35,7 kw

Si bien en el proyecto se opera con una velocidad promedio en la cAmara anddica 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 erosion o

desprendimiento de los microorganismos.
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A partir de los datos anteriores, es posible calcular la valorizacidn energética del agua
servida en el proceso electroquimico (E/QE9) como sigue:
WREQ (145)
Eq —
E/Q™ = T
con lo cual se obtiene un valor de 0,01 kWh (m?® afluente tratado)?, lo que corresponde al

0,5% del contenido energético tedrico reportado en bibliografia para las aguas servidas.

Por ultimo, 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 m2.

5.3.1.8 Impacto de los parametros de disefio en el dimensionamiento

Con el fin de analizar el impacto de los parametros de disefio mas relevantes elegidos en

la seccion 5.3.1.1 (caso base), se realiz6 un analisis de sensibilidad en torno a los valores

de Hgfq y W&Eq. Para esto, se tomaran dos escenarios:

i) Ductos pequeiios: referidos al 50% de las medidas del caso base.

1)) Ductos grandes: referidos al doble de las medidas del caso base.

Los resultados de este andlisis se pueden ver en la Figura 41.

1000%
900%
800%
700%
600%
500%
400%
300%

200%
- [ [ ﬂl [
0% — — (| (|

Velocidad promedio Reynolds Numero de celdas Volumen de etapa

@ Ductos pequefios (50%) M Caso base M Ductos grandes (200%)

Figura 41. Analisis de sensibilidad en torno a los parametros de disefio criticos en una CCM unitaria.

Se puede notar como las condiciones fluidodinamicas 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 operaria 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 estan sujetas a la constatacién empirica de poder operar en dichas

condiciones.
5.3.1.9 Impacto de la eficiencia couldbmbica en el dimensionamiento

En vista de que la transferencia de masa tiene un impacto directo en el dimensionamiento
de la etapa de CCMs, a continuacion se estudia el efecto que tiene la eficiencia coulémbica

en estos resultados. Para esto se toman tres escenarios para este parametro:

i) Caso optimista: considerando que para aguas servidas se puede alcanzar un
20%.

i) Desarrollo tecnolégico: suponiendo que la ecologia y propiedades del biofilm
puedan desarrollarse hasta alcanzar un 50%.

iii) Caso irreal: considerando el caso extremo de 100%.

Los resultados de este analisis se pueden ver en la Figura 42.

1200%
1000%

800%

coos
so0%
» HHNEE WFENE W

Velocidad promedio Numero de celdas unitarias Valorizacién energética

X

M Caso base (10%) M Limite superior (20%) ® Desarrollo tecnoldgico (50%) M Caso irreal (100%)

Figura 42. Andlisis de sensibilidad en torno a la eficiencia couldémbica en una CCM unitaria.

En base a estos resultados, se puede concluir que la eficiencia couldbmbica no tiene un
impacto significativo en el dimensionamiento de la etapa, pero si sobre la recuperacion

energética de la materia organica presente en las aguas servidas.
5.3.1.10 Simulacion 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 seccion para simular la celda de Min et al. (ver datos usados
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en la simulacién en Anexo 10.4). Es importante aclarar que los autores solo reportaron la

curva P.eqa VS. j, la cual se compara con la modelada en la Figura 43.

Curva de polarizacion

50 Simulacion

EXP

0 50 100 150 200
j/ mAm=2

Figura 43. Resultados simulacion 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 estimacion con un error porcentual menor al
15% para el parametro operacional mas relevantes en lo que se refiere al dimensionamiento

de la operacion (ver analisis cuantitativo en Tabla 42).

Tabla 42. Comparacion principales resultados simulacion celda de Min et al. (2004).

Variable Simulacién Experimento Error
porcentual
1 %
max(Pceiga) / MW m2 69 64 8
j(max(Pceiga)) / A m? 113 100 13

5.3.2 Resumen de resultados

El resumen del dimensionamiento de los principales equipos para la PTAS con CCMs y la

comparacion con la linea 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
comparacion con los resultados obtenidos para el proceso convencional reportados en la Tabla 27.

Etapa Dimension Valor Unidad Comparacion con PTAS
caracteristica total convencional®s®
| %
™ Apertura rejilla - mm N.A.
DD Area 15,2 m?2 0
S1 Area 1.519,8 m? 0
Req Volumen 9.979,4 m3 N.A.
RAe Volumen 14.171,9 m? -41
S2 Area 1.155,1 m?2 +7
DS Volumen 12.596,0 m? 0
ES Largo - m -54
Ran Volumen 7.219,8 m?3 -11
DH Diametro - 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 disminucién de la carga organica que se da en
la etapa de reaccion electroquimica y, ademas, debido a la disminucién de los lodos

generados en relacion al proceso convencional.

5.3.3Discusiones parciales

Las discusiones mas relevantes en esta seccién se enfocan en la etapa de celdas de
combustible microbiolégicas. Si bien al modelar la cinética bioelectroquimica con la
ecuacion de Butler-Volmer-Monod es posible incorporar otros fendmenos propios de una
CCM, como la ruta metabdlica interna de los microorganismos; en tal caso, seria necesario
ajustar datos experimentales y corroborar como afectan las condiciones de operacién a los
fendmenos 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 econdmico que este tenga.

888 E| signo “-” indica una disminucion en las dimensiones de la etapa enn el proceso con CCMs en
relacion 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 sensibilizacion de las
condiciones de operacion da cuenta que la transferencia de masa externa al biofilm
determina la electroquimica completa asociada a la tecnologia. Una forma de disminuir la
resistencia a la transferencia de masa es disefiando celdas unitarias con dimensiones del
canal interno mas pequefias, 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 camara anddica respecto a la erosion del biofilm
electroactivo. Asi, 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 parametros.

Por su parte, la eficiencia coulémbica no resulta tener un impacto en el requerimiento de
celdas en la etapa, si no que mas bien afecta directamente a la conversién energética de la
materia organica tratada. Es necesario investigar como mejorar la eficiencia coulémbica de
una CCM en condiciones reales, de forma tal de poder comprender los limites reales de
este tipo de tecnologias. 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 valorizacién del biogas producido en el proceso.

Por ultimo, es importante destacar que si bien la conversion energética del agua servida es
muy inferior a lo esperado tedricamente, en resultados experimentales para celdas de
combustible microbiol6gicas operando con aguas servidas se tienen valores similares al
obtenido en el proceso (0,03 kWh (m? tratado)™* [56]), lo cual muestra que los célculos estan

en el orden esperado para un disefio similar.
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5.4 Balances de energia

Para estimar el consumo de energia eléctrica de los principales equipos en una PTAS con

CCMs, basta tomar los parametros ya reportados para las etapas convencionales (ver Tabla

28), ademas de incluir el consumo energético asociado a las CCMs como tal. Se asumié

gue el principal consumo energético asociado a esta tecnologia se debe a la recirculacion

de aire en las cdmaras anddicas, la cual se estima en 0,012 kWh (m:aire)+ [96].

En base a estos valores y el disefio del proceso planteado, se estima que el consumo de

energia eléctrica total es de 883 kW. Un analisis porcentual del aporte de cada etapa a este

valor se puede observar en la Figura 44.

0.1%
0,001%

2,6%
[- 0,01%

0,01%

2

0,001%
0,6%__\

1,5%

5,3%

=T™M

= DD

Req
=" RAe

=52

5 DH
1 Piping linea de aguas
= Recirculacion lodos activados

1 Piping linea lodos

Figura 44. Distribucion porcentual del requerimiento energético por etapas para la PTAS con CCMs planteada.

En primer lugar, se puede observar que la etapa de reaccion aerébica para un disefio como

este sigue siendo la mas demandante en energia 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 energia
eléctrica por m*® de afluente tratado, cuyo valor no incluye la recuperaciéon energética
asociada alas CCMsy el biogas. En comparacion a los resultados del proceso convencional
se logra una disminucién de un 40% aproximadamente en la demanda de energia eléctrica,
lo cual se sustenta en la reduccion de las dimensiones asociadas a la etapa de reaccion

aerobica.

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 Potencia calérica

/ kWh (m? tratado)™* / kWh (m? tratado)?
Consumo -0,35 - 0,060
Generacion + 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 (m? tratado)™. En este sentido, el incluir las CCMs en el proceso
convencional genera una disminucion 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 tecnologia de lodos
activados es requerida en el proceso para completar la remocion de DBO del afluente, no
se sugiere reemplazarlo completamente, pues implica remover el 100% de la materia
organica en las CCMs. En este escenario, se tendrian un agotamiento del sustrato en
algunas regiones del anodo. Lo anterior llevaria a dos problemas: 1) no se aprovecharian
eficientemente las celdas de combustible, las cuales poseen materiales de alto valor
econdémico, y 2) se aumentaria la resistencia a la transferencia de masa en el sistema, lo
cual tendria un efecto negativo en el dimensionamiento de la etapa. Si bien se han reportado
sistemas de CCMs en los cuales se alcanzan remaociones de hasta un 90% de la DBO de

entrada [56], es necesario evaluar la eficiencia coulémbica y condiciones de operacion de
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esos sistemas, pues probablemente las celdas estén actuando como un reactor anaerébico

MAs que como un sistema electroquimico.

Es importante notar que el disefio propuesto efectivamente logra aumentar la eficiencia
energética del proceso convencional de tratamiento de aguas servidas, sin embargo, este
efecto no proviene del sistema electroquimico de estas tecnologias, sino que del biogas
producido en los procesos anaerbbicos. Esto se condice con los bajos valores para la
eficiencia coulémbica del sistema en aguas servidas, por lo que, el desarrollo de métodos
para mejorar la ecologia del biofilm podrian ser relevantes para validar el futuro de este tipo
de tecnologias. No obstante, es necesario cuantificar con indicadores técnico-econémicos

globales el atractivo real por invertir esfuerzos en esta area.

En lo que respecta a la integracién del calor residual proveniente de la etapa de valorizacion
del biogas, es necesario mejorar el disefio y completar el balance hidrico asociado a la
etapa, no obstante, para esto se requiere evaluar la factibilidad de ocupar el vapor
remanente en otra actividad. Asi, lo importante del trabajo es que se constata que el proceso
es capaz de operar de forma autégena, vale decir, no requiere de una caldera ni

combustible extra para suplir los requerimientos de la etapa de digestién anaerébica.

Finalmente, es importante destacar que el disefio de la linea de biogas debe mejorarse en
cuanto a la incorporacion de contaminantes usuales que se producen en el proceso
anaerdbico, en particular del acido sulfhidrico (H,S) el cual puede generar corrosion en el
equipo, ademas de ser tdxico para la salud humana sobre valores de 100 ppm [5]. Se sabe
gue el biogéas producido contiene cerca de 2.000 ppm de este acido, por lo cual es necesario
limpiarlo en un proceso de absorcion o adsorcion antes de valorizarlo en un sistema CHP
[5]. Sin perjuicio de lo anterior, se asume que esta falencia del disefio planteado no es
gravitante en el analisis global del proceso y la evaluacion de los beneficios de incorporar

la tecnologia electroquimica en este.
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6 Evaluacion econdmica

Para cuantificar la factibilidad econémica del proyecto, se estimé el CAPEX (Capital
Expenditure) y OPEX (Operational Expenditure) en torno al disefio planteado. Con esto, se
realiz6 el flujo de caja privado puro del proyecto sin ingresos, para finalmente calcular el

AVAN de ambos procesos de tratamiento de aguas servidas.
6.1 Estimacion del CAPEX

El CAPEX se desglosa en tres items:

i) Costos directos: asociados a la adquisicion de activos fisicos.

i) Costos indirectos: asociados a los servicios requeridos para la instalacion de la
planta.

iii) Capital de trabajo: asociado a los activos corrientes (inversiones de corto plazo).

Los costos i) y ii) tienen asociados subitems que se pasan a detallar en las secciones
siguientes, mientras que en la Tabla 45 se detallan los porcentajes usuales de dichas

categorias en el CAPEX total de un proyecto de ingenieria.

Tabla 45. Peso porcentual usual de los principales items asociados al CAPEX de un proyecto de ingenieria

[97].
item Peso porcentual
| %
Costos directos

Costo equipos 15-40
Instalacion equipos 6-14

Instrumentacién y control 2-8
Instalacién piping 3-20
Instalacion eléctrica 2-10
Infraestructura 3-18

Terreno 1-2
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Tabla 45. Peso porcentual usual de los principales items asociados al CAPEX de un proyecto de ingenieria
[97] (continuacidn).

Costos indirectos

Ingenieria y supervision 4-21
Gastos construccion 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 disefio de PTAS, se
requiere de una cotizacion directa con proveedores o bien una formula empirica para su

valorizacion.

En algunos casos, la dimension caracteristica del equipo cotizado o de referencia no es la
misma que del disefiado para el proceso en particular, para lo cual fue necesario escalar el

costo segun la siguiente ecuacion [97]:

(dimensiéndiseﬁo)n (146)
COStOgicerg = COStOyef * - —
disefio ref dimension,.¢

donde n es el coeficiente de escalamiento y tiene un valor tipico de 0,6 [97].
Por otra parte, si la estimacion del costo no esta dada en base a una cotizacién presente,

es necesario actualizar este costo segun la siguiente férmula [97]:

CEPCItaCtual) (147)

COStOL, pya = COSLOL ¢ * ( CEPCI;
ref

donde CEPCI;, es el indice de costo de una planta de ingenieria quimica (Chemical

Engineering Plant Cost Index) al afio t;, cuyos valores mas 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 operacion y el sistema

asociado a la limpieza, mediante la siguiente ecuacién empirica para el afio 1999 [98]:

costoTMo(/ EUR) = 2.334 - QF1”** 4 3,090 - QF1**** (148)
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con QFt en m® h?,

El costo de una camara de desarenado se estima en base a la Figura 45 para el afio 1993.
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Figura 45. Costo de una cdmara de desarenado en funcién 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 ecuacién empirica para
el afio 1999 [98]:

costo$loo(/ EUR) = 2.630 - AS1"%7® 4 6,338 - AS1%%%° (149)

con AS! en m2.

Los costos por unidad de area 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?
Catodo (Pt soportado en carbén) 500
Anodo (carbon) 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 relacidn 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 afio 2008.

El costo asociado a la tecnologia de lodos activados considera tanto el sistema de aireaciéon
como el estanque del reactor, lo cual se puede estimar con la siguiente ecuacién empirica
para el afio 1999 [98]:

0,477

costoRAS (/ EUR) = 10.304 - VRAe”*77 | g 590 . @F13%°%° (150)

con VRA¢ en m®y QF13 en kg h.

El costo del sedimentador continuo del tratamiento secundario se calcula en base a la

ecuacion (149).

El costo de un estanque de contacto para la desinfeccion se estima en base a la Figura 46
para el afio 1975.
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Figura 46. Costo de un estanque de contacto para la desinfeccion por unidad de volumen del equipo, para
diferentes escalas de proceso [101].
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Por catalogo se tiene que una cinta de espesamiento de 0,7 m de largo tiene un costo de
10.000 USD para el afio 2019 [102].

El costo de un reactor de digestion anaerdbica se estima en base a la Figura 47 para el afio
1975.
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Figura 47. Costo de un digestor anaerébico por unidad de volumen del equipo, para diferentes escalas de
proceso [25].

Por catalogo se tiene que una centrifuga para lodos de 0,355 m de diametro tiene un costo

de 30.000 USD para el afio 2019 [103].

Por catalogo se tiene que un intercambiador de calor de tubos y carcasa de 100 kW tiene
un costo de 50.000 USD para el afio 2019 [104].

Por catalogo se tiene que un sistema combinado de potencia y calor para biogas de 500
kW tiene un costo de 100.000 USD para el afio 2019 [105].

En base a los datos anteriores, se estimd la inversion asociada a los equipos de las
principales etapas en cada disefio de planta de tratamiento, lo cual se resume en la Tabla
47.
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Tabla 47. Resumen de la inversién asociada a los equipos de las principales operaciones unitarias tanto para
una PTAS convencional como con CCMs.

Etapa PTAS convencional PTAS con CCMs
Valor Peso Valor Peso
/ MMUSD porcentual / MMUSD porcentual
1 % 1 %
™ 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 34 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
s 8,9 798,2

En base a lo anterior, se puede observar que la inversion 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 inversion asociado a las lineas de agua,

lodos y la de biogas (CHP), lo cual se resumen en la Tabla 48.

Tabla 48. Resumen de los costos de los equipos asociados a las principales lineas del proceso planteado.

Linea PTAS convencional PTAS con CCMS
Valor Peso Valor Peso
/ MMUSD porcentual / MMUSD porcentual
| % ! %
Aguas 8,58 96,51 797,9 99,96
Lodos 0,17 1,9 0,2 0,020
Biogas 0,14 1,6 0,2 0,024
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Se puede apreciar que en ambos procesos la etapa asociada a la valorizacion del biogas

tiene un nivel de inversion similar que el de la linea completa de lodos.

Por ultimo, 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.

item Valor Peso porcentual
/ MMUSD | %

Costos directos

Costo equipos 9 22
Instalacién equipos 3
Instrumentacién y control 2 4
Instalacion piping 4 10
Instalacion eléctrica 2 5
Infraestructura 3 8
Terreno 1 1
Costos indirectos
Ingenieria y supervisiéon 4 10
Gastos construccion 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.
item Valor Peso porcentual
/ MMUSD | %
Costos directos

Costo equipos 798 61
Instalacion equipos 80 6
Instrumentacion y control 20 2
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Tabla 50. Resumen CAPEX de la PTAS con CCMs (continuacion).

Instalacion piping 35 3
Instalacion eléctrica 20 2
Infraestructura 40 3
Terreno 10 1
Costos indirectos
Ingenieria y supervision 50 4
Gastos construccion 50 4
Honorarios contratistas 20 2
Contingencia 60 5
Capital de trabajo 120 10
TOTAL 1.303 MMUSD

6.2 Estimacion del OPEX

El desglose del OPEX se divide en dos items:

i) Costos variables: asociados al nivel de produccién del proceso.

i) Costos fijos: independientes del nivel de produccidn.

En la Tabla 51 se presentan los porcentajes usuales de dichas categorias en el OPEX total

de un proyecto de ingenieria.

Tabla 51. Peso porcentual usual de los principales items asociados al OPEX de un proyecto de aguas
servidas (basado en ref. [97]).

item Porcentajes referenciales

Costos variables

Electricidad -
Insumos -

Gestion de lodos -

Mano de obra 10 - 20 % OPEX
Supervisién directa 10 — 25 % Mano de obra
Mantencién y reparacion 2 — 10 % costos directos + costos indirectos

Costos fijos
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Depreciacion 10 % costos directos + costos indirectos

El costo total de la electricidad se calcula en base al costo unitario estimado en 87 CLP
kwWh [106].

El costo asociado a la gestién de lodos y los residuos provenientes del pretratamiento se
estima en 23.536 CLP (m?® generado)™ [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 Referencia
/ CLP kg
Polimeros 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.

item Valor Peso porcentual
/ MMUSD | %
Costos variables

Electricidad 1 6
Insumos 1 2
Gestion de lodos 0,3 1
Mano de obra 16 67
Supervisién directa 2 7
Mantencién y reparacion 1 3

Costos fijos

Depreciacion 3 14

FhkK

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.

item Valor Peso porcentual
/ MMUSD | %
Costos variables
Electricidad 0,4 0,3
Insumos 0,4 0,3
Gestion de lodos 0,3 0,2
Mano de obra 16 10
Supervision directa 1,6 1
Mantencién y reparacion 23,7 15

Costos fijos

Depreciacion 118 74

6.3 Flujo de cajay AVAN

Para evaluar econémicamente el efecto de las CCMs en una PTAS, se realiza el flujo de
caja privado puro sin ingresos asociados a ambos disefios. Para esto, el flujo de caja para

cada proceso se construye en base a la Tabla 55.

Tabla 55. Tabla para la formulacion del flujo de caja sin ingresos de un proyecto (los signos “+” y “-* indican
flujos positivos y negativos, respectivamente).

item Flujo periodo k
OPEX sin depreciaciones (-)
CAPEX sin Capital de trabajo (-)
IVA a la inversion (-)
Recuperacién IVA a la inversién (+)
Capital de trabajo (-)
Recuperacion capital de trabajo (+)
FLUJO DE CAJA Fy

Para calcular la diferencia entre el VAN asociado a una PTAS con CCMs y uno convencional

(AVAN), se usa la siguiente férmula:
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h h
- (14 TDS)K (14 TDS)k
k PTAS con CCMs k PTAS convencional

donde TDS es la tasa de descuento para el proyecto, h es el horizonte de evaluacion del

proyecto, y Fy los flujos econémicos del periodo k para cada proyecto.

Finalmente, para calcular el AVAN del proyecto se toma una tasa de descuento tipica para
un proyecto de tratamiento de aguas servidas de 6% y un horizonte de evaluacion de 10
afnos [107]. Con esto, se obtiene un valor de — 974 MMUSD para el AVAN.

6.4 Discusiones parciales

En primer lugar, se puede concluir que la inversion inicial asociada al proceso con CCMs
esta determinada por el costo de estas tecnologias, provocando una diferencia de dos
ordenes de magnitud con respecto a la linea base. Si bien el costo de las celdas unitarias
podria disminuir con el desarrollo tecnolégico o la investigacion de disefios mas
econdmicos, estos esfuerzos deberian estar sustentados en qué tan eficientes resultan ser

estas tecnologias frente a procesos enfocados en la generacion de biogés.

En miras a este Ultimo tipo de procesos, hay que tener en cuenta que se estima que la
inversion de la linea de biogas es similar a la de los lodos, y esto sin considerar la limpieza

de H,S, lo cual podria aumentar los costos de inversion.

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

tecnologias.
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7 Comparacion técnico-economica de una

PTAS convencional y en base a CCMs

7.1 Caso base

Con el fin de englobar los resultados més relevantes del estudio, se realiza un resumen de
los principales indicadores asociados a un proyecto de tratamiento de aguas servidas con
celdas de combustible microbiologicas, comparandolo ademas con la linea base. En la

Tabla 56 se resumen estos resultados.

Tabla 56. Comparacion de los indicadores globales para el proceso con CCMs y el caso “linea base”, ademas
de la diferencia entre el VAN de ambos proyectos.

Indicador CCM Linea base Diferencia AVAN
| % / MMUSD
E/QE9/kwWh m 0,01410 N.A. N.A.
E/QA" [ kWh m™3 0,1805 0,1090 + 65,66
Produccién de lodos /t (1.000 m®)*  0,2984 0,3237 - 7,833 9741
RequerimieE\t/(\)/hd;ilectricidad / 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 generacion de lodos en un
10% y el requerimiento de electricidad en un 70%, aproximadamente. No obstante, el
beneficio energético es consecuencia de la valorizacién del biogas generado y en menor
proporcion por el proceso electroquimico esperado en las celdas. Por ltimo, estos cambios
suponen una inversion tal que la diferencia entre el VAN del proyecto planteado y la linea

base, en un horizonte de evaluacion de 10 afios es negativa.
7.2 Estudio de sensibilidad para la eficiencia couldmbica

Con el fin de aclarar el atractivo real de una sistema de celdas de combustible
microbiolégicas en el proceso de tratamiento de aguas, se realiza un analisis de sensibilidad

en torno a la eficiencia couldmbica del sistema para los tres casos ya estudiados en la
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seccion 5.3.1.9, con miras a poder dilucidar si es oportuno desarrollar tecnolégicamente

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 couldmbicas (N.A.: No

aplica).
Indicador Caso Linea Diferencia AVAN
optimista base / % / MMUSD
(®c = 20%)
E/QE9/kWh m3 0,02685 N.A. N.A.
E/QA™ / kWh m 0,1714 0,1090 +57,23
Produccion de lodos / t (1.000 m®)? 0,2984 0,3237 -7,833 9933
Requerimiento de glectrludad / 0.1512 0.5406 72,04
kWh m
CAPEX /MMUSD -1.321 -39,51 + 3.245
Indicador Desarrollo Linea Diferencia  AVAN
tecnoldgico base / % / MMUSD
(®c =50%)
E/QE4/kwh m= 0,06127 N.A. N.A.
E/QA™ / kWh m™ 0,1438 0,1090 + 31,93
Produccién de lodos / t (1.000 m3)* 0,2984 0,3237 - 7,832 29931
Requerimiento de %Iectrludad / 0.1444 0.5406 - 73,30
kKWh m
CAPEX / MMUSD -1.321 -39,51 +3.245
Indicador Caso irreal Linea  Diferencia  AVAN
(®c =100%)  base ! % / MMUSD
E/QEd/kwh m 0,1146 N.A. N.A.
E/QA™ / kWh m™ 0,09781 0,1090 + 10,25
Produccion de lodos / t (1.000 m®)?t 0,2984 0,3237 -7,832 - 1.014
Requerimiento de glectrludad / 0.1370 0.5406 74,66
kWh m
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 tecnologia 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 tecnologias basadas en la generacién y valorizacion de biogés. Por otra parte, el bajo
nivel de madurez de la tecnologia sumada al alto costo de inversion que hoy presentan,

disminuye su atractivo real.

Sin perjuicio de lo anterior y con el fin de esclarecer la ruta de investigacion de este tipo de
tecnologias, se sugiere profundizar el estudio de la cinética y microbiologia asociada a estas
celdas, con miras a entender el impacto que estas tienen en la eficiencia energética global

de la tecnologia y como poder optimizarlas.

Finalmente, en el dltimo tiempo se ha puesto atencion en la utilidad de este tipo de
tecnologias como sensores para la determinacion instantanea y en linea de la DBO [109],
lo cual corresponde a un nicho diferente del estudiado en este informe y permite diversificar
la aplicacion de este tipo de tecnologias, sin embargo, queda propuesto entender el

atractivo real desde una perspectiva técnico-economica.
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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
microbioldgicas (PTAS con CCMs), enfocado en la quimica asociada a la degradacion de
la materia organica presente en estos residuos. Con esta simulacion, se pudo establecer el

disefio de cada proceso y una comparaciéon a nivel técnico-econémico 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* de lodos deshidratados y 4,5t d* de

biogas para ser valorizado.

El modelo usado para dimensionar la etapa de celdas de combustible microbiol6gicas
considera tanto la cinética electroquimica como los fenémenos de transporte asociados al
disefio particular de una celda. Si bien, el modelo usado para predecir la cinética del sistema
puede mejorarse e incorporar fenébmenos 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
disefio reportadas en bibliografia y acordes a la fenomenologia particular de cada una de
ellas. Es importante destacar, que si bien el nUmero 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 m?, 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
microbiolégicas se disminuye la produccion 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 anaerébicos que se dan en las
celdas, dada la baja eficiencia coulémbica que presentan estos dispositivos en aguas

servidas.

De la evaluaciéon economica, se puede rescatar que el CAPEX asociado a la PTAS con
CCMs corresponde a 1.303 MMUSD, donde el 60% corresponde exclusivamente a la
adquisicion del sistema de celdas de combustible. Por su parte, el OPEX sin la depreciacién

de los activos fijos corresponde a 40 MMUSD, donde cerca del 60% esta expresado en la
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mantencion y reparacion asociada a los equipos del proceso, cuya estimacion deviene del

alto costo de inversién de las celdas de combustible microbiolégicas.

Por altimo, y en base al estudio de la eficiencia energética de este tipo de tecnologias, se
concluye que no representan una competencia para los procesos convencionales basados

en la generacion de biogés.

Como recomendaciones, se sugiere enfocar la investigacion futura en la optimizacion de la
eficiencia couldmbica para sustratos reales y el uso de materiales de menor costo en la
fabricacion 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 microbiolégicas en otras areas de desarrollo, como la de sensores
bioldgicos para la determinacion instantanea de DBO, a fin de dilucidar el posible atractivo

en mercados que no esta relacionados a la produccion energética.
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10 Anexos

10.1 Modelo de Trapero et al. para el dimensionamiento de una
etapa de CCMs

El disefo del sistema de celdas de combustible microbiolégicas 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 cdmara anddica se alimenta el RIL a tratar y en la catédica se inyecta aire
atmosférico. Entre ambas cadmaras se encuentra el arreglo de electrodos y membrana
(membrane-electrodes assembly, MEA), que consisten en un anodo de un material de
carbono (p. ej., esponja de carbono), una membrana comercial (p. €j., Nafion ®), y un catodo

de platino soportado en carbono.

El modelo planteado por los autores para el sistema de CCMs, tiene dos obijetivos: 1)
dimensionar el nimero total de celdas unitarias requeridas (N), y 2) estimar la potencia

eléctrica generada por el arreglo (Weyta))-

En este trabajo, se fija un set de variables y pardmetros de entrada conocidos, a saber: el
caudal de disefio (Q), la concentracién de materia organica biodegradable en la entrada
(CEgo): €l tiempo de residencia en la camara anddica (63"), el largo, ancho y alto de la
cadmara anddica (Ly1, Wy1 Y Hg1, respectivamente), el voltaje de una celda (U, ), la eficiencia

coulémbica (¥¢) y la eficiencia de remocion de DBO (xpgo)-

Para calcular el nimero total de celdas unitarias en el arreglo, se usa la definicion del tiempo
de residencia para calcular el volumen total requerido, y luego, se divide este resultado por
el volumen de la cAmara anddica en una celda unitaria, lo que se muestra en la ecuacién
(152).

_ Viotal _ Q- e%n (152)
Vo1 Lo1 - Wo1 - Hoq

N

Por otra parte, para calcular la potencia eléctrica total generada por el arreglo de CCMs, se

usa la ecuacion (153).

Wtotal = Uo1 ltotal (153)
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Donde la corriente total generada en el sistema de celdas de combustible (I;44) S€ estima

en base a la definicion de eficiencia couldmbica, y el arreglo algebraico de la ecuacién (154).
Itotal = 0,125 @¢ - F- Q" XpBo * Chro (154)

Del modelo anterior, se puede ver que no considera los fenémenos de transporte ni la
cinética heterogénea electroquimica que se dan en la celda, lo cual tiene un impacto directo
tanto en el disefio de los médulos unitarios como del arreglo total requerido. Esta debilidad
en la metodologia 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 operacion.

10.2 Modelo de Rittmann y McCarthy para estequiometria en

reacciones bioquimicas

El modelo de Rittmann y McCarthy considera que en un proceso bioquimico la degradacion
de materia organica (catabolismo) conlleva la liberacién de electrones (semirreaccion de
oxidacion, Ry), los que son captados por especies oxidantes para producir productos
(semirreaccion de reduccion, R,). Sin embargo, en paralelo cierta fraccion de estos
electrones son ocupados por los microorganismos para producir biomasa (anabolismo, Ry)

[110][5][58]. Un esquema de esto se puede ver en la Figura 48.

0
fe PRODUCTOS
R,
SUSTRATO
Rg
BIOMASA
£o R,

Figura 48. Esquema del balance de electrones en un proceso bioquimico con la formacion de biomasa segin
el modelo de Rittmann y McCarthy, donde 0 corresponde a la fraccion real de electrones destinados para la
generacién de productos, y f la fraccion real de electrones destinados para la generacion de biomasa [110].

El modelo entrega una metodologia para establecer la estequiometria que se da en un
proceso bioquimico 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 reaccion global Rxn:
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Rxn = f9 R, + 2Ry — Ry (155)

10.2.1 Oxidacion aerébica de aguas servidas

Las semirreacciones involucradas en el proceso de oxidacion aerdbica son las siguientes:

Semirreaccion de oxidacion de materia organica [5], Rq:

9 1 R S 9 (r.10)
%COZ +%HCO3 +%NH4 +H" "+ e <—%C10H1903N+ﬁH20 :
Semirreaccion de reduccién de oxigeno [5], R;:
1 1
ZOZ +H++e_ —>§H20 (r'll)

Semirreaccion de sintesis de biomasa a partir de amoniaco [5], Rs:

1co +iNH++iHCO_+H++e‘ —>ic H,0 N+iH 0 (r.12)
57727200 % 720 3 20 57727 T o0 2

Luego, tomando un f2 = 0,65 para procesos aerdbicos [58] y resolviendo la ecuacion (155),

se obtiene la siguiente estequiometria del proceso global:

coC10H1903N + ¢;0, + c,HCO3 + c3NHZ — ¢,C0, + c5CsH,0,N + ¢ H,0 (r.13)
donde ¢, = 0,020; ¢, = 0,088; ¢, = 0,0513; c; = 0,013; ¢, = 0,050; ¢5 = 0,033; ¢x = 0,11.
10.2.2 Respiracion endégena

En este proceso solo se considera que existe anabolismo, por lo cual las semirreacciones

involucradas son las siguientes:

Semirreaccion de oxidacion de biomasa [5], Rq:

1 1 1 1 9
Z — NHT +— = t e e — - (r.14)
Semirreaccion de reduccion de oxigeno [5], R,:
1 1
702 +H" +e” > —H,0 (r.15)
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Luego, tomando un f? = 0,65 para procesos aerobicos [58] y resolviendo la ecuacion (155),
se obtiene la siguiente estequiometria del proceso global:

C0C5H702N + C102 d CZHCO§ + C3NHI + C4C02 + C5H20 (r16)

donde ¢, = 0,050; c; = 0,250; c, = 0,050; c; = 0,050; c, = 0,20; cs = 0,050.
10.2.3 Metanogénesis a partir de lodos primarios

Las semirreacciones involucradas en el proceso de metanogénesis son las siguientes:

Semirreaccion de oxidacién de materia organica [5], Rq:

9 1 R S 9 (r17)
%COZ +%HCO3 +%NH4 +H"+e @%C10H1903N+gH20 :
Semirreaccion de generacion de metano [5], R;:
1 1 1
5C0z + H* +e” > 2 CH, + 7 H,0 (r.18)

Semirreaccion de sintesis de biomasa a partir de amoniaco [5], Rs:

lco +iNH++iHCO_+H++e‘ —>ic H,0 N+iH 0 (r.19)
57727200 % 720 3 20 577727 T o0 2

Luego, tomando un f2 = 0,05 para procesos anaerobicos [58] y resolviendo la ecuacion

(155), se obtiene la siguiente estequiometria del proceso global:
coC10H1903N 4 c;H,0 = ¢,C0, + c3HCO3 + ¢,CH, + csNHS + c4CsH,0,N (r.20)

donde ¢, = 0,020; ¢; =0,10; ¢, = 0,051; ¢3 =0,018; ¢, =0,12; ¢ =0,018; ¢4, = 0,0025.
10.2.4 Metanogénesis a partir de lodos secundarios

Las semirreacciones involucradas en el proceso de metanogénesis son las siguientes:

Semirreaccion de oxidacién de biomasa aerdbica [5], Rq:

1 1 .1 I | 9 (r21)
£C0; + 55 NH] + 2 HCO3 + HY + ™ « o (CsHy05N)aer + 55 Hz0 :

Semirreaccion de generacion de metano [5], R,:
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1 1 1
30 +H* +e” — 5 CH, + 7 H;0 (r.22)

Semirreaccion de sintesis de biomasa anaerébica [5], Rs:

1 1 o1 R | 9 (.23)
C0; + 55 NH +=-HCO3 + HY +e” = = (CsH705N)ana + 55 Hz0 :

Luego, tomando un f2 = 0,05 para procesos anaerdbicos [58] y resolviendo la ecuacion
(155), se obtiene la siguiente estequiometria del proceso global:

o (CsH;0,N) er 4 ¢;H,0 = ¢,CO, + c3HCO3 + ¢,CH, + csNH + ¢4(CsH,0,N) 04 (r.24)
donde ¢, = 0,050; ¢; =0,19; ¢, =0,71; c3 = 0,048; ¢, =0,12; ¢5 = 0,048; ¢, = 0,0025.
10.2.5 Oxidacion electrogénica de aguas servidas

Las semirreacciones involucradas en el proceso electrogeno son las siguientes:

Semirreaccion de oxidacion de materia organica [5], Rq:

9 1 R B 9 (r.25)
=5 C0z + g5 HCO3 + =5 NHY + H¥ + €7 « = CioH1905N + 52 H,0 :

Semirreaccion de reduccion de oxigeno [5], R;:

1 1
702 +H" +e” > —H,0 (r.26)

Semirreaccion de sintesis de biomasa a partir de amoniaco [5], Rs:

lco +iNH++iHCO‘+H++e‘ —>ic H-0 N+iH 0 (r.27)
5°°2720 % 720 3 20 577727 T o0 2

Dado que este proceso ocurre en dos compartimentos separados fisicamente, es necesario
distinguir entre las reacciones que ocurren en el anodo (R,,) vy en el catodo (R.,), como

sigue:
Ran = Rq — ¢ Rg (156)

R, =9 R, (157)
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Notar que al restar las semirreacciones catddica y anddica, se restituye la ecuacion (155).

Luego, tomando un f2 = 0,05 para procesos anaerdbicos [58] y resolviendo la ecuacion

(156), se obtiene la siguiente estequiometria:
¢oC10H1903N + ¢;H,0 = ¢,CO, + c;HCO3 + ¢,NH} + c5CsH,0,N + cqe™ + c,H* (r.28)

donde ¢, = 0,020; ¢, = 0,34: ¢, = 0,17; ¢; = 0,018, ¢, = 0,018, c5 = 0,0025, c; = 0,95y ¢, =
0,95.

Por su parte, para el proceso catodico basta resolver la ecuacion (157), con lo cual se

obtiene lo siguiente:

cg0y + coH™ + c1ge™ = c;;H,0 (r.29)
donde cg = 0,24; cg = 0,95; ¢;0 = 0,95; ¢, = 0,48.
10.3 Balance de masa por etapa para la PTAS con CCMs

A continuacion, se presenta el balance de masa para las etapas mas 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 F2 F3
/ kg st / kg st / kg st
screenings 7,88 x 103 7,88 x 10°3 0,00 x 10°
H,0 7,00 x 102 2,36 x 102 7,00 x 102
Total 7,00 x 102 3,15 x 102 7,00 x 102
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 7,00 x 102 3,50 x 102 7,00 x 102
Tabla 59. Resumen balance de masa desarenado-desengrasado.
Especie F3 F4 F5
/ kg st / kg st / kg st
H,0 7,00 x 102 6,04 x 103 7,00 x 102
SST 1,37 x 10 5,76 x 103 1,31 x 10%
A&G 5,32 x 102 4,26 x 10 1,06 x 102
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Tabla 59. Resumen balance de masa desarenado-desengrasado (continuacion).

Total 7,00 x 102 5,44 x 102 7,00 x 102
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 7,00 x 107 5,53 x 1072 7,00 x 107
Tabla 60. Resumen balance de masa sedimentacion primaria.
Especie F6 F7 F8
/ kg st / kg st / kg st
H,0 7,06 x 102 2,56 x 10° 7,03 x 102
SST 1,36 x 10 7,67 x 102 5,95 x 107
Total 7,06 x 102 2,63 x 10° 7,04 x 102
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 7,06 x 107 2,56 x 10° 7,04 x 107
Tabla 61. Resumen balance de masa de la reaccion electroquimica.
Especie F8 F9 F10 F11 F12
/ kg s* / kg st / kg st / kg s* / kg st
H,0 7,04 x 102 0,00 x 10° 0,00 x 10° 8,93 x 103 7,04 x 102
NKT 2,73 x 102 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10° 2,92 x 102
SST 5,95 x 102 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10° 4,96 x 102
P 4,07 x 1073 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10° 4,07 x 10’3
0, 0,00 x 10° 5,03 x 103 0,00 x 10° 2,51x10% 0,00 x 10°
N, 0,00 x 10° 8,27 x 10’3 0,00 x 10° 8,27 x 10’3 0,00 x 10°
HCO3 6,61 x 10’3 0,00 x 10° 0,00 x 10° 0,00 x 10° 1,29 x 107?
Total 7,04 x 102 1,33 x 102 2,64 x 102 1,97 x 102 7,04 x 102
Error / % 0,00 x 10°
Caudal 7,04 x 102 1,80 x 10! 2,40 x 10! 1,61 x 10t 7,04 x 102
/Ls?

Tabla 62. Resumen balance de masa de la reaccion aerébica y sedimentacién secundaria.

Especie F12 F13 F14 F15 F16 F19 F20
/ kg st / kg st / kg st / kg st / kg st / kg st /kg st
H,0 7,04x10> 0,00x10° 0,00x10° 1,06x10® 7,00x10> 3,53x10%2 3,81x10°
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Tabla 62. Resumen balance de masa de la reaccion aerébica y sedimentacion secundaria (continuacion).

NKT 2,92x10% 0,00x10° 0,00x10° 4,43x102 293x10% 1,48x102 1,60x10?
SST 4,96 x 102 0,00x10° 0,00x10° 2,87x10' 1,90x102 2,82x10' 3,05x10?
P 4,07x10% 0,00x10° 0,00x10° 6,11x10% 4,05x10° 2,04x10°® 2,20x10°
0, 0,00x10° 1,04x10! 7,31x102 0,00x10° 0,00x10° 0,00x10° 0,00 x 10°
N, 0,00x10° 1,72x10! 1,72x10! 0,00x10° 0,00x10° 0,00x10° 0,00 x 10°
HCO3 1,29x 102 0,00x10° 0,00x10° 3,45x102 2,29x102 1,15x10? 1,25x10*
Total 7,03x10> 2,76 x10' 2,74x10'! 1,06x10® 7,00x10> 3,55x10° 3,85x10°
Error / % 0,00 x 10°
Caudal 7,03x10%> 3,73x10° 3,65x10° 1,06x10° 6,99x10> 3,52x10° 3,81 x 10°
/Lst
Tabla 63. Resumen balance de masa espesado.
Especie F20 F21 F22
/ kg st / kg st / kg s?
H,0 3,81 x10° 3,24 x 10° 5,77 x 101
SST 3,10 x 10 1,84 x 103 2,88 x 102
Total 3,84 x 10° 3,24 x 10° 6,10 x 10
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 3,81 x 10° 3,24 x 10° 5,77 x 10*
Tabla 64. Resumen balance de masa de la reaccion anaerdbica.
Especie F23 F24 F25
/ kg st / kg st / kg st
H,0 3,13 x 10° 0,00 x 10° 3,12 x 10°
NKT 9,40 x 10* 0,00 x 10° 2,95 x 103
SST 1,06 x 10 0,00 x 10° 7,10 x 102
p 1,57 x 10* 0,00 x 10° 1,57 x 10*
CO, 0,00 x 10° 1,42 x 102 0,00 x 10°
HCO3 4,30 x 10° 0,00 x 10° 6,86 x 103
CH, 0,00 x 10° 1,19 x 102 0,00 x 10°
Total 3,24 x 10° 2,61 x 102 3,21 x 10°
Error / % 1,31 x 107
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Tabla 64. Resumen balance de masa de la reaccion anaerodbica (continuacion).

Caudal /L s* 3,13 x 10° 2,69 x 10t 3,13 x 10°
Tabla 65. Resumen balance de masa deshidratado.
Especie F25 F26 F27
/ kg st / kg st / kg st
H,0 3,12 x 10° 2,98 x 10° 1,40 x 10*
SST 7,18 x 1072 3,59 x 103 6,82 x 1072
Total 3,20 x 10° 3,00 x 10° 2,09 x 10
Error / % 0,00 x 10°
Caudal /L s* 3,13 x 10° 2,98 x 10° 1,51 x 101

10.4 Datos usados para realizar la simulacion de la celda de

Min et al.

Tabla 66.Condiciones de operacion y parametros de disefio de la celda de Min et al. (2004) [18].

Variable Valor Unidad
Po, 0,21 atm
Qan 3,7x10° m3 st

T 303 K
Qe 3,3x10° m3 st
XDBO 0,56 -
CSgso 246 mg L?
Hoy 4x10°% m
Wo1 7x103 m
Aoy 55 x 10 m?
P 0,07 -
Santttt 2x10° m
SCakk 2x10° m

Tt Asumido.
HH# Asumido.



Tabla 66. Condiciones de operacién y parametros de disefio de la celda de Min et al. (2004) [18]
(continuacion).

SPEMssss 2x10* m
hiowess 5% 105 m
A3n 55 x 10 m?
A 55 x 10 m?
APEM ittt 66 x 10 m?

10.5 Valores CEPCI

Tabla 67.Resumen de los valores CEPCI usados en la estimacion de costos del proyecto.

Ao Valor Referencia
1975 182,4 [111]
1993 359,2 [111]
1999 390,6 [111]
2008 575,4 [112]
2019 632 [113]

8888 Asumido.
***** Asumido.
Tt Asumido.
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