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RESUMEN

TITULO: DESARROLLO DE UN MODELO DE SIMULACION Y PROYECCION DEL
PROCESO DE BIOTRANSFORMACION DE FENOL EN AGUAS
RESIDUALES INDUSTRIALES QUE PERMITA IDENTIFICAR
OPORTUNIDADES DE MEJORAMIENTO EN EL BIOPROCESO DE
REMOCION DE FENOL DE LA REFINERIA DE BARRANCABERMEJA’

AUTOR:
CRISOSTOMO ALBERTO BARAJAS SOLANO™

PALABRAS CLAVE:
Biodegradacion, Fenol, Simulacién Numérica, Haldane.

RESUMEN

En el presente trabajo se plantea el modelo matematico del proceso de tratamiento
continuo de aguas residuales industriales de una de las refinerias de ECOPETROL,
localizada en la ciudad de Barrancabermeja, GCB. El agua residual, con compuestos
fendlicos provenientes de los diferentes efluentes de procesos es sometida a un proceso
de tratamiento biolégico utilizando un consorcio microbiano. En el modelo matematico se
incluyen las variables mas importantes involucradas en el proceso de biodegradacién del
fenol. Para la cinética de crecimiento celular se utilizd la ecuacion de Haldane, al cual se
le incluyen los efectos de pH, temperatura y la presencia de sustancias que afectan la
biotransformacion. El proceso se simuldé mediante ecuaciones diferenciales ordinarias
simultaneas resueltas mediante métodos numéricos por diferencias finitas hacia la
derecha utilizando MATLAB 6.5 Release 13.

Los resultados obtenidos describen de manera acertada el comportamiento del proceso
industrial.

Para efectos de la entrega al usuario final, se desarroll6 una interface grafica basada en
multiples documentos, MDI, de acuerdo con las especificaciones y requisitos presentados
por el personal del ICP-ECOPETROL. El lenguaje de programacién utilizado es Microsoft
Visual C# .NET 2003 y la herramienta Steema TeeChart.Lite v2 como recurso para
presentar los resultados de la simulacion de forma grafica.

Este trabajo se enmarca dentro de la primera etapa de desarrollo del convenio UIS-ICP.

" Trabajo de Grado
" Facultad de Ingenierias Fisico Mecénicas. Escuela de Ingenieria de Sistemas. Director: Rodrigo Gonzalo
Torres Saez. Codirectores: Alfonso Mendoza Castellanos, Cristian Blanco Tirado.



ABSTRACT

TITULO: DEVELOPMENT OF A MATHEMATICAL AND SIMULATION MODEL OF
THE PHENOL BIOTRANSFORMATION PROCESS IN INDUSTRIAL
WASTEWATERS WHICH ALLOS TO IDENTIFY IMPROVING
OPPORTUNITIES IN THE PHENOL REMOTION PROCESS IN THE
BARRANCABERMEJA REFINERY"

AUTHOR:
CRISOSTOMO ALBERTO BARAJAS SOLANO™

PALABRAS CLAVE:
Biodegradation, Phenol, Numeric Simulation, Haldane.

RESUMEN

In this work it is planted the mathematical model for the continuum treatment process for
industrial wastewaters in one of the ECOPETROL refineries, located in the city of
Barrancabermeja, GCB. The wastewaters, with phenolic compounds incoming from the
different process effluents are put under a biological treatment using a microbial
consortium. In the mathematical model are included the most important variables involved
in the phenol biodegradation process. For the cell growing kinetics it was used the
Haldane Equation, which includes the effects for pH, temperature and the presence of
different substances which affect the biotransformation. The process was simulated using
ordinal simultaneous differential equations solved by means of feed-forward finite
differences numerical methods using MATLAB 6.5 Release 13.

The results obtained describe in an accurate way the behavior of the industrial process.

Taking in care the final user, it was developed a graphic interface based in multiple
documents, MDI, in agreement with the specifications and requirements presented by the
ICP-ECOPETROL personnel. The programming language used is Microsoft Visual C#
.NET 2003 and the tool Steema TeeChart.Lite v2 as a resource used to present the
simulation results in a graphic way.

This degree work is framed in the first stage of the UIS-ICP agreement.

" Degree Work
" Physical-Mechanical Engineering Faculty. System Engineering Department. Director: Rodrigo Gonzalo
Torres Saez. Co directors: Alfonso Mendoza Castellanos, Cristian Blanco Tirado.



INTRODUCCION

La investigacion y la generacion de conocimiento siempre han sido los objetivos
primordiales de la academia universitaria. Por ello, la Universidad Industrial de Santander
se ha destacado en la region, en el pais y en el exterior por su espiritu investigativo y
modificador del estado del arte, filosofia dentro de la cual se enmarca este proyecto.

Dentro de una UIS investigativa, la carrera de Ingenieria de Sistemas ha planteado un
enfoque indagador hacia las ciencias en su programa de pregrado. Los estudiantes
generan habilidades matematicas y de razonamiento durante el desarrollo de su carrera,
para poder asi entender y comprender fendbmenos fisicos, quimicos, biolégicos, sociales,
entre otros. Esto sumado con afios de interaccion con estudiantes de diferentes carreras,
le brinda al ingeniero de sistemas un perfil interdisciplinario, capaz de ser parte en grupos
de investigacion y desarrollo en casi cualquier area de las ciencias, ya sea
desempefando un rol de apoyo o de direccion.

Este perfil profesional es ampliamente apetecido en el ambiente profesional, colocando a
los estudiantes de Ingenieria de Sistemas entre los preferidos para conformar grupos de
investigacion y semilleros de empresas en la linea de la investigacion. Es este el perfil que
se desarrolla en este trabajo de grado.

La biodegradacién de fenol es un fendmeno bioquimico que se ve afectado por multiples
variables: inhibiciones competitivas en la biomasa provocadas por la presencia de
diferentes compuestos en el medio acuso; sensibilidad de la biomasa a las alteraciones
del pH del medio acuoso; dependencia critica del oxigeno debido a la naturaleza aerobia
de la biomasa. Entre otros fenémenos responsables de limitar y/o modificar el proceso a
escala industrial.

Es en situaciones como estas en las que las herramientas de simulaciéon, métodos de
soluciéon numérica convencionales, e incluso métodos no-convencionales como Redes
Neuronales Atrtificiales, se hacen necesarios para poder comprender y resolver los
sistemas de ecuaciones diferenciales simultaneas que describen el comportamiento de la
biomasa estudiada.

A causa de esta complejidad matematica, el rol desempefado como ingeniero de
sistemas fue el de apoyo cientifico al proceso de desarrollo de los modelos matematicos
que describen el proceso de biodegradacion de fenol y, la posterior solucidon numérica de
los modelos matematicos resultantes, utilizando incluso métodos de solucibn no-
convencionales cuando la complejidad del fenbmeno lo ameritaba.

Enfocado en la proyeccién al usuario final que habra de hacer uso de esta herramienta
matematica, se exploté también el perfil de ingeniero como disefador y programador de
interfaces cliente, para que el usuario cuente con una herramienta robusta, inteligente y
didactica que facilite la comprension y el analisis del fenémeno.
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Este proyecto se enmarca dentro del primer afio del convenio entre la Universidad
Industrial de Santander, UIS, y el Instituto Colombiano de Petréleo, ICP-ECOPETROL,
cuyo fin es generar el modelo matematico que describe el comportamiento de la
biodegradacién de fenol en condiciones industriales, en el que se encuentran vinculadas
las escuelas de Ingenieria de Sistemas y la Escuela de Quimica.

Los equipos de trabajo interdisciplinares cuentan con la fortaleza que brindan diferentes
enfoques profesionales y cientificos, al igual que con una gran variedad de modelos
mentales y de paradigmas, dando toda esta suma como resultado un talento humano
altamente capacitado y, con la flexibilidad para responder a retos cientificos en tiempos
relativamente cortos, con resultados satisfactorios que pueden y deben, mejorar nuestra
comprension del mundo que nos rodea.
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1. PRESENTACION DEL PROYECTO

1.1. OBJETIVOS

1.1.1. Objetivo General

Desarrollar un modelo de simulacion y proyeccién del proceso de biotransformacion de
fenol en aguas residuales industriales que permita validar los modelos cinéticos
propuestos por el equipo de investigacion, y que ademas sirva como herramienta para la
toma de decisiones al momento de ser aplicado en campo.

1.1.2. Objetivos Especificos

e Desarrollar una herramienta software que permita validar los modelos cinéticos
propuestos para el proceso de biotransformacién del fenol y otros compuestos
industriales.

e Disefar y colocar en marcha una herramienta de simulacion que permita evaluar
diferentes escenarios de los procesos de biodegradaciéon de fenol y otros compuestos
industriales en aguas residuales, como fundamento para la toma de decisiones.

e Crear una interface grafica, amigable, transportable y expansible que maximice la
utilidad del modelo de simulacién y prediccion.

1.2. PLANTEAMIENTO Y DESCRIPCION DEL PROBLEMA

El aumento de los residuos contaminantes y sustancias toxicas liberados en las aguas
residuales de las industrias petroquimicas producen efectos nocivos en el medio
ambiente. Las aguas residuales provenientes de los procesos de refinacion de petréleo
pueden contener compuestos fendlicos, los cuales por su toxicidad generan problemas en
los ecosistemas; por lo tanto, estas aguas deben ser tratadas antes de vertirse a los
cuerpos de agua receptores. [8, 38, 49-50, 57]

Algunos métodos conocidos para el tratamiento de estos residuos incluyen métodos
quimicos y bioldgicos, tales como biodegradacion, adsorcion con carbon activado,
adsorcidén con resinas, oxidacién quimica, oxidacion catalitica, extraccién con solventes,
foto-oxidacién catalitica, extraccion e incineracion, entre otros [46-50]. El tratamiento de
estos compuestos organicos implica por lo general, tratamiento bioldgico, donde un grupo
de microorganismos previamente seleccionados y bajo condiciones adecuadas logra
biodegradar estos compuestos.
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Para ello, ECOPETROL a través del Instituto Colombiano del Petréleo (ICP) desarrollé un
proceso bioldgico para el tratamiento de las aguas residuales de la industria del petréleo,
el cual utiliza un consorcio bacteriano altamente especializado en la biotransformacion de
compuestos fendlicos. Este proceso se usa a nivel industrial actualmente.

La biodegradacion de fenol ha sido ampliamente estudiada, y se ha encontrado que
existen grupos de bacterias capaces de adaptarse y de degradar el fenol contenido en
diversos sistemas [12, 25-26, 61-66], disminuyendo notablemente su concentracién.
Adicionalmente se ha encontrado que las bacterias aerdbicas son las mas adecuadas
para degradar compuestos aromaticos, siendo el fenol uno de los compuestos mas
comunes en estudios como principal fuente de carbono y energia. La familia de
Pseudomonas se encuentra entre los organismos comunmente mas utilizados para el
estudio de la biodegradacion de fenol.

Para describir la biodegradacién del fenol es necesario evaluar la relacion entre la
velocidad especifica de crecimiento de la biomasa y la concentracion de fenol, teniendo
en cuenta que el proceso es inhibido por el mismo fenol luego de cierta concentracién de
sustrato. La ecuacién de Haldane es la mas usada frecuentemente para describir su
degradacién en un amplio rango de concentracion inicial de fenol. [4, 12, 25, 27, 33, 61-
66]

El conocimiento de la cinética que rige al proceso es necesario para poder controlarlo, y
asi aumentar la eficiencia de remocion del fenol. Por esta razén, el modelamiento y
simulacion de estos procesos es una de las herramientas mas utilizadas hoy en dia para
predecir el comportamiento del sistema mediante un modelo matematico, el cual ayudara
a establecer las condiciones de operacién para un mejor desempefio experimental.

El escenario de biodegradacion a estudiar es la Planta de Tratamiento de Aguas
Residuales, PTAR, localizada en la Gerencia Complejo Barranca de ECOPETROL, GCB.

La PTAR GCB consta de un (1) bio-reactor con tres (3) etapas en serie, alimentadas con
el agua residual de los procesos industriales propios de las actividades de la refineria, la
cual cuenta con concentraciones nocivas de compuestos fenélicos que se esperan sean
biodegradados con un alto grado de eficiencia en la primera etapa.

Las capacidades volumétricas de cada una de las 3 etapas en serie son 7600, 15400 y
14630 m* respectivamente.

17



Figura 1. Esquema general de la unidad.

BA-4009A

Volumen=15400m’
Profundidad=3.5m

62m

BA-4009B

Volumen=14630m*
Profundidad=3.5m

F
b———— 82m ——

U entrapa
} 185m

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB, ECOPETROL.

El tratamiento bioldgico para la biodegradacién de fenol es un proceso aerobio por lo que
la PTAR cuenta con un sistema de aireacion por inyeccion solo en la primera etapa del
bio-reactor.

El sistema de inyeccion de aire se realiza en el flujo de recirculacion, el cual es de tipo
interno. Se recircula parte del flujo de entrada a través de un sistema de bomba de aire y
boquillas inyectoras, inyectandole aire atmosférico antes de ser llevado de nuevo al bio-
reactor por medio de un sistema de boquillas difusoras localizadas en el fondo de éste.

Operacion en Continuo

Dentro de los estudios previos a este proyecto se realizaron en condiciones de planta
piloto corridas en continuo (Viabajp=120000 L) a 3 diferentes flujos volumétricos de
afluente, los cuales conllevan 3 tiempos de residencia a estudiar: 18, 24 y 30 horas. El
proceso fue monitoreado con mediciones cada 12 horas de concentraciéon de fenol,
microorganismos, oxigeno disuelto (O.D.) y pH a la entrada, en el interior del bio-reactor y
a la salida de la unidad.

A continuacién, en las siguientes curvas se puede observar el comportamiento a la
entrada y salida de fenol con el tiempo para las diferentes condiciones de estudio. La
corrida se inicio con un tiempo de residencia de 30 horas (Figura 1), y luego de ciertos
dias de monitoreo se aumenté el flujo de entrada para alcanzar un tiempo de residencia
de 24 horas (Figura 2) y posteriormente de 18 horas (Figura 3). Con este ultimo tiempo de
residencia, se realizd una corrida adicional sin presencia de oxigeno (Figura 4) con el fin
determinar experimentalmente la importancia del oxigeno como variable del proceso.
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Figura 2. Corrida en continuo Tr =30 horas.

Corridas en continuo
Tr: 30h Agosto 15-25

Fenol (ppm)

remocion= 96,8%
—— Entrada de fenol —&— Salida de Fenol

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB, ECOPETROL.

Figura 3. Corrida en continuo Tr =24 horas.
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Figura 4. Corrida en continuo Tr =18 horas
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Figura 5. Corrida en continuo Tr =18 h (con limitacién de O,)

Corrida en continuo
limitacion de oxigeno
Tr: 18h Octubre 4-12
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Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB, ECOPETROL.

Del anterior estudio se puede concluir:

¢ A un mayor tiempo de residencia los porcentajes promedio de remocion de fenol son
mas altos.

e Las fluctuaciones de fenol y pH que se presentan a la entrada del bio-reactor afectan
notablemente el proceso, a pesar de que éste tiende a disiparlos. Estos cambios
bruscos alejan al sistema de mantener un porcentaje de remocion estable.

e A pesar de las fluctuaciones de pH en el afluente, el pH dentro del reactor se
mantiene entre 5.5-7.5. Al aumentar por encima de 7.5, tiende a presentarse un
porcentaje de remocion inferior (inhibicion de microorganismos).

e Se confirma con la ultima etapa de las corridas en continuo (limitacion O,), que este
juega un papel primordial en el proceso de biodegradacién de fenol para este pool de
microorganismos. Lo cual se confirma, al comparar con la anterior condicién de
operacién donde se mantuvo un flujo constante de oxigeno y un mismo tiempo de
residencia (18 horas), y se alcanz6 un porcentaje promedio de remocién de 77%,
mientras que para las condiciones con limitacién de oxigeno, el porcentaje promedio
de remocion fue solamente del 20%.

Las curvas, en general, muestran la tendencia a mantener una concentracién de fenol
entre un rango pequefo y bajo a la salida del bio-reactor; sin embargo, las fluctuaciones a
la entrada no permiten una estabilidad general del sistema.

Para un tiempo de residencia de 30 horas se alcanz6 un porcentaje de remocion
promedio de 96.8%, mientras que para 24 horas de 83.86% y, para 18 horas de 77%.
Estos dos ultimos porcentajes pudieron ser un poco mas altos si las condiciones a la
entrada del bio-reactor hubiesen sido mas estables; aun asi, muestran la influencia del
tiempo de contacto de los microorganismos con el sustrato con el fin de alcanzar
porcentajes de biodegradacion adecuados.
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1.3. SOLUCION PROPUESTA: ,
SIMULACION MEDIANTE MODELOS MATEMATICOS

Debido a la complejidad del fenémeno de la biodegradacion de fenol, se propone plantear
y desarrollar un modelo matematico que describa el proceso de tratamiento de estas
aguas residuales a partir de las principales variables de operacion. EI modelo debe
contener una ecuacién cinética que se ajuste al proceso para cual se deben determinar
los parametros cinéticos propios del sistema de tratamiento biolégico.

El desarrollo del modelo matematico pretende en primera medida lograr una mayor
comprension del proceso de biodegradacion de fenol a partir de la simulacién para
posteriormente, obtener un modelo descriptivo/predictivo del sistema a partir de sus
variables mas relevantes. De esta manera, se busca evaluar la influencia de las diferentes
variables e identificar aquellas que intervienen en gran medida en la eficiencia del
proceso. Para esto se propone desarrollar una solucion software como herramienta
metodologica que permita evaluar el sistema en diferentes escenarios de operacion.

Posteriormente, se pretende desarrollar estrategias que permitan disefiar programas de
control y optimizacion del proceso de biodegradacién, los cuales permitan un
mejoramiento del proceso de remocién de compuestos fendlicos actual. El objetivo en
paralelo con el desarrollo de innovacion tecnoldgica busca garantizar el cumplimiento de
exigencias internas y principalmente la busqueda de soluciones que permitan el
cumplimiento de la legislacién ambiental vigente en cuanto a concentracién de fenol en
los efluentes que desembocan en cuerpos de agua receptores.

Es de recalcar ademas que este trabajo de grado es el primero en la region en simular el

proceso de biodegradacién a escala industrial (real), incluyendo inhibiciones cinéticas de
distinta naturaleza y limitaciones por variables de disefio y de funcionamiento del proceso.
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2. MARCO TEORICO

2.1. TRATAMIENTOS BIOLOGICOS

Los procesos biologicos se utilizan para convertir la materia organica, que se encuentra
finamente dividida y disuelta en el agua residual, en sélidos sedimentables floculentos que
puedan separarse en tanques de sedimentacion; aunque estos procesos se usen junto
con los fisicos y quimicos, empleados en el tratamiento preliminar del agua residual, no
deben considerarse como sustitutivos de aquellos. La sedimentacion primaria es muy
eficaz para separar los sélidos suspendidos hasta de cierto tamafio, en tanto que, los
procesos biologicos lo son en la separacién de sustancias organicas que sean solubles o
estén dentro del tamafio coloidal.

Las caracteristicas de los microorganismos que intervienen en las reacciones bioldgicas
para la degradacion de la materia organica son, las que permiten establecer una
clasificacion de los procesos bioldgicos de las aguas residuales. En funciéon de la
dependencia del oxigeno por parte de los microorganismos fundamentalmente
responsables de las reacciones bioldgicas, los tratamientos biolégicos pueden clasificarse
en: procesos aerobios, procesos anaerobios y procesos facultativos.

En estas circunstancias, mientras los procesos aerobios son los procesos de tratamiento
biolégico que se dan en presencia de oxigeno, los anaerobios, por otra parte, son
aquellos que se dan en ausencia de oxigeno, mientras que los procesos facultativos son
aquellos en los que los organismos responsables pueden funcionar en presencia o
ausencia de oxigeno molecular. [1]

La mayoria de los procesos bioldgicos son procesos aerobios, principalmente debido a las
ventajas que estos procesos presentan frente a los anaerobios. Sin embargo, los
tratamientos anaerobios son también utilizados y juegan un papel importante en la
degradacioén de los lodos generados. De esta manera, en la Tabla 1, podemos identificar
las ventajas y desventajas de estos procesos.

Tabla 1. Ventajas y desventajas de los procesos aerobios y anaerobios

PARAMETROS AEROBIOS ANAEROBIOS
Energia Alto Bajo
% Eliminacién > 95% 60 — 90%
Produccién de fangos Alta Baja
Estabilidad Moderada — Alta | Baja — Moderada
Puesta en marcha 2 — 4 semanas 2 — 4 meses
Generacion de olores Menor Mayor
Alcalinidad Baja Alta
Generacion de biogas | No Si
Presencia de nutrientes | Puede ser alta Baja

Fuente: Stephenson, et al, 2000, p. 43
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Los procesos biolégicos se pueden dividir, a su vez, dependiendo de si el tratamiento se
lleva a cabo en sistemas de cultivo en suspension, en sistemas de cultivo fijo o en
sistemas resultantes de la combinaciéon de ambos.

Los procesos de cultivo en suspension pueden definirse como los procesos de tratamiento
biolégico en los que los microorganismos responsables de la conversion de materia
organica (u otros constituyentes del agua residual en gases y tejido celular), se mantienen
en suspension dentro del liquido [Metcalf and Eddy, 1995, p.431], a diferencia de los
procesos de cultivo o pelicula fija, en los que los microorganismos responsables de dicha
conversion estan fijados a un medio inerte, especialmente disefiado para cumplir con esta
funcién. Se debe hacer constar que, todos los procesos biolégicos que se emplean en el
tratamiento de agua residual tienen su origen en fenbmenos y procesos que se producen
en la naturaleza, adaptando las condiciones para obtener rendimientos 6ptimos en el
proceso para el cual han sido disefados.

2.2. CRECIMIENTO BACTERIANO

Cuando se siembran microorganismos en un medio de cultivo apropiado, los mismos
comienzan a dividirse activamente empleando los nutrientes que le aporta el medio de
cultivo para "fabricar" nuevos microorganismos. Este proceso continda hasta que algun
nutriente del medio de cultivo se agota (sustrato limitante) y el crecimiento se detiene.
Aunque también, puede detenerse el crecimiento por acumulacion de alguna sustancia
inhibidora formada por los mismos microorganismos; pero supéngase por ahora que éste
no es el caso y que la primera alternativa es la valida. Entonces, hay dos aspectos
claramente diferenciables que definen el crecimiento microbiano: uno estequiométrico, por
el cual la concentracion final de microorganismos obtenidos dependera de la
concentracion y composicion del medio de cultivo; y el otro cinético, el cual dirda con qué
velocidad se lleva a cabo el proceso.

2.2.1. Estequiometria del crecimiento microbiano

La aplicacion de la estequiometria requiere conocer los rendimientos. Estos se definen
como la relacién entre el producto obtenido y el sustrato consumido (usualmente la fuente
de carbono y energia). Por ejemplo, el rendimiento celular se define como:

dx

Y/sz_ﬁ (1)

X

Xy S representan la concentracién de biomasa y sustrato respectivamente. En la practica,
para el calculo del Y,s se emplea la expresion:

AS (2)
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2.2.2. Cinética de crecimiento

Debido a la naturaleza auto catalitica del crecimiento microbiano, es l6gico suponer que la
concentracion de microorganismos, X, influye en la velocidad con que aumenta la
poblacién, ry, asi:

— %
i (3)
En esta ecuaciéon, u es la velocidad especifica de crecimiento, la cual para un tipo de
microorganismo dado depende principalmente de la composicion y concentracion del
medio de cultivo, presencia de inhibidores, temperatura y pH.

Existen diversas expresiones para y; la mas difundida es la ecuacién de Monod, la cual
relaciona el valor de g con la concentracion de un componente del medio de cultivo que
estd en defecto con respecto de los requerimientos del microorganismo: el sustrato
limitante.

S

U=y —
"K,+S (4)
Donde S es la concentracién de sustrato limitante, uy es la velocidad de crecimiento
especifica maxima, y Ks se conoce como constante de saturacion. El valor de Ks esta
inversamente relacionado con la afinidad del microorganismo por el sustrato.

Cuando S es mayor que Ks, p toma el valor de py y r, sélo depende de X.

En general, Ks tiene valore muy bajos, del orden de los mg I"", por tanto concentraciones
relativamente bajas de S son suficientes para hacer que y sea igual a yy. En promedio las
bacterias poseen valores de py cercanos a 0.9 h™, las levaduras 0.45 h™ y los hongos
filamentosos 0.25 h™'; de todos modos, Mu debe ser determinado experimentalmente para
cada caso en particular.

La presencia de inhibidores del crecimiento en el medio de cultivo causa disminucién en el
valor de u. La sustancia inhibidora puede ser algun componente del medio de cultivo o
algun producto formado por los microorganismos. El tipo de inhibicién, al igual que en
cinética enzimatica, puede ser competitiva o no competitiva.

Para el primer caso:

K=K avs (5)

mientras que para el segundo
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H= 6)

donde

a=1+L
K

I

(7)

Siendo I la concentracion de inhibidor. El valor de K esta inversamente relacionado con la
afinidad del microorganismo por el inhibidor. En la inhibicion competitiva, se modifica en
valor de Ks. Puesto que a > 1 si existe inhibidor (ecuacion), resulta que la afinidad del
microorganismo por el sustrato se ve disminuida. En la inhibicion no competitiva es el
valor de uy el que resulta afectado.

En ocasiones algun componente del medio de cultivo puede ser inhibidor del crecimiento
sobre todo, cuando se encuentra en concentraciones relativamente elevadas. Esto es
factible que ocurra con la fuente de carbono y energia por ser el componente que se
encuentra en mayor proporciéon en los medios. Suele emplearse la siguiente expresion
propuesta por Haldane para considerar este efecto:

y7; S
m=y s?
K +S+— )
K

1

El hecho de que una concentracion de sustrato elevada pueda inhibir el crecimiento,
impone una restriccion a la concentracion de los medios de cultivo que se pueden
emplear en la practica, y con esto a la concentraciéon final de biomasa que se puede
obtener.

2.2.3. Curva de crecimiento
La curva del crecimiento bacteriano resulta de la representacién grafica de la
determinacion periédica del numero de células viables por mililitro que existen en un
liquido inoculado con células microbianas provenientes de un cultivo que ha crecido
previamente hasta la saturacion.

Dicha curva se divide en cuatro (4) fases, como se representa en la figura 5.
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Figura 5. Curva tipica del crecimiento bacteriano.

(]
-
§ lag exponencial estaciofiaria muerte
g
L
-
<
=
L)
g
&
fai
diy il
—= = el
| g # N & " dt

Tiempo de cultive

Fuente: http://www.monografias.com/trabajos10/cincrec/cincrec.shtml

Fase Lag o de Rezago

Este periodo consiste en la adaptacion de las células microbianas a su nuevo ambiente.
En esta fase, las células microbianas se encuentran empobrecidas en cuanto a
metabolitos y enzimas, esto debido a las condiciones desfavorables que representaba el
cultivo previo.

Por lo anterior, en este lapso de tiempo se forman las enzimas y los metabolitos
intermedios hasta alcanzar las concentraciones necesarias para reiniciar el crecimiento.
Este periodo se puede prolongar en el caso de que el medio de cultivo previo y las
condiciones actuales resulten tan diferentes que las células sean genéticamente
incapaces de sobrevivir, por lo que soélo unas cuantas mutantes podran subsistir vy,
obviamente se requerird mas tiempo para que éstas se multipliquen lo suficiente y sea
notorio el aumento de células.

Fase Exponencial

Como su nombre lo indica, en esta fase las células se encuentran en un estado de
crecimiento sostenido. Se sintetiza nuevo material celular a una tasa constante, pero este
material es en si catalitico y la masa aumenta de manera exponencial. Lo anterior
continta hasta que uno o mas nutrientes se agoten o, hasta que se acumule tal cantidad
de metabolitos toxicos que se inhiba el crecimiento. El nutrimento limitante para los
organismos aerobios suele ser el oxigeno: cuando la concentracion bacteriana es de
aproximadamente 1 x 10’ / ml es necesario incrementar el ingreso de oxigeno mediante
agitacion o burbujeo; pero cuando la concentracion alcanza 4 o 5 x 10° bacterias por ml, la
tasa de difusion de oxigeno no puede satisfacer las demandas aun en un medio aireado,
por lo que el crecimiento disminuye progresivamente.

Durante el crecimiento exponencial, la tasa de crecimiento de las células (medida en
gramos de biomasa producida por hora), cuando el crecimiento no es limitado por los
nutrientes, se puede obtener multiplicando la constante de la tasa de crecimiento (k) por la
concentracion de biomasa. La constante de la tasa de crecimiento es la tasa a la cual las
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células producen mas células, y el valor que ésta toma se interpreta como los gramos de
biomasa producidos por cada gramo de biomasa preexistente, creados en una hora.

El crecimiento se denomina exponencial porque la biomasa se incrementa
exponencialmente con respecto al tiempo. De lo anterior se deriva que, si graficamos el
logaritmo de la concentracién de la biomasa (o celular) en funcién del tiempo como ocurre
en la curva del crecimiento obtendremos una linea recta como representaciéon de esta
fase.

Fase Estacionaria

Ante el agotamiento de nutrientes en el medio o la acumulacion de metabolitos tdxicos, el
crecimiento cesa por completo. No obstante, por lo general en esta fase se puede
observar recambio celular, lo cual se debe a que, aunque existe una pérdida lenta de
células por muerte, dicha pérdida se compensa exactamente por la formacién de nuevas
células a través de crecimiento y divisién. Asi, la cifra de células viables se mantiene
constante, aunque en realidad en el conteo aumente poco a poco el numero de células, si
se cuentan también las muertas.

Para comprender lo anterior, debemos considerar que para una célula microbiana, muerte
significa la pérdida irreversible de la capacidad para reproducirse (crecer y dividirse) lo
cual se comprueba cuando una célula es incapaz de producir una colonia en cualquier
medio. De lo anterior, se deriva que designar a una célula microbiana como muerta, no
implica su destruccion fisica.

La duracién de esta fase depende de la naturaleza del microorganismo y de las
condiciones del medio.

Fase de Declinacion o Muerte Celular

Esta fase también conocida como fase de muerte, representa el decremento de células
debido al aumento progresivo de la tasa de mortalidad, la misma que tarde o temprano
alcanza un valor sostenido.

Por lo general, una vez que la mayoria de las células han muerto, la tasa de mortalidad
disminuye bruscamente, por lo que un numero pequefio de sobrevivientes pueden
persistir en cultivo por meses o afios. Dicha persistencia puede deberse a que las células
consiguen crecer gracias a los nutrientes liberados por las células que mueren.
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23. FACTORES FiSICOS Y QUIMICOS QUE INFLUYEN EN EL
CRECIMIENTO BACTERIANO [1]

2.3.1. Temperatura

Cada microorganismo tiene una temperatura de crecimiento éptima. Si se considera la
variacion de la velocidad de crecimiento en funcion de la temperatura de cultivo, se puede
observar una temperatura minima por debajo de la cual no hay crecimiento; a
temperaturas mayores se produce un incremento lineal de la velocidad de crecimiento con
la temperatura de cultivo hasta que se alcanza la temperatura 6ptima en la que la
velocidad es maxima. Por encima de esta temperatura 6ptima, la velocidad de crecimiento
decae bruscamente y se produce la muerte celular.

El aumento de la velocidad de crecimiento con la temperatura, se debe al incremento
generalizado de la velocidad de las reacciones enzimaticas con la temperatura. En
términos generales, la velocidad de las reacciones bioquimicas suele aumentar entre 1.5
y 2.5 veces al aumentar 10 °C la temperatura a la que tienen lugar.

La falta de crecimiento a temperaturas bajas se debe a la reduccién de la velocidad de las
reacciones bioquimicas y al cambio de estado de los lipidos de la membrana celular que
pasan de ser fluidos a cristalinos impidiendo el funcionamiento de la membrana celular.

La muerte celular a altas temperaturas se debe a la desnaturalizacién de proteinas y a las
alteraciones producidas en las membranas lipidicas en dichas temperaturas.

2.3.2. pH

Cada tipo de microorganismo tiene un rango de pH en el que puede vivir adecuadamente,
de lo contrario, muere fuera de este rango.

El pH intracelular es ligeramente superior al del medio que rodea las células ya que, en
muchos casos, la obtencion de energia metabdlica depende de la existencia de una
diferencia en la concentracion de protones a ambos lados de la membrana citoplasmica.

El pH interno en la mayoria de los microorganismos esta en el rango de 6,0 a 8,0. Los
rangos de pH tolerables por diferentes tipos de microorganismos son también, distintos.
Hay microorganismos acidofilos que pueden vivir a pH=1.0 y otros alcalé6filos que toleran
pH=10.0.

Como consecuencia del metabolismo, el pH del medio de crecimiento suele tender a bajar
durante el cultivo. Por otra parte, el descenso del pH del medio que producen ciertos
microorganismos les confiere una ventaja selectiva frente a otros competidores.

El descenso del pH se puede deber a varios factores; uno de ellos es la liberacion de
acidos organicos de cadena corta (férmico, acético, lactico) por ciertas bacterias.
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Figura 6. Efecto del pH sobre py. Curva a) Figura 7. Efecto de la temperatura sobre py
Hongos b) Bacterias. para un microorganismo mesofilo
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Fuente: http://www.monografias.com/trabajos10/cincrec/cincrec.shtml

2.4. BIOTRANSFORMACION DE FENOL

Los fenoles llegan a los cursos de agua como efluentes de algunas industrias, tales como:
las de plasticos, fibras sintéticas, refinerias de petréleo, detergentes, pesticidas, pinturas,
farmacéuticas, etc.

El fenol es un compuesto téxico para los microorganismos, pero también es una fuente de
carbono y energia para la biomasa adaptada a su entorno. Una tipica ruta para
metabolizar un compuesto aromatico es dihidroxilar el anillo de benceno para formar un
derivado de catecol y luego abrir el anillo por oxidacién.

Figura 8. Ruta tipica de metabolizacion de Fenol
COOH

@ Yo o 7» [/ ——  ToAcyel

Phenol %0, Catechol 2-Hidroxy muconic
semialdehyde

~OH

Fuente: Karegoudar y Kim, 2000

El tratamiento biolégico de aguas residuales con contenidos fenolicos es especialmente
recomendable ya que permite degradar dichas sustancias generando productos finales
inocuos. La mayoria de los estudios realizados sobre la biodegradacién de fenol se
llevaron a cabo en cultivos puros de microorganismos, bajo condiciones de esterilidad
(Kumaran y Paruchuri, 1997, Yan y col., 2005). Goudar y col. (2000) estudiaron la
degradacién de fenol en reactores batch usando un cultivo mixto adaptado a este
compuesto. [Melo y col].

La obtencibn de parametros cinéticos y estequiométricos correspondientes a la
degradacién biologica de los compuestos presentes en las aguas residuales industriales,

29



resulta necesaria para el adecuado disefio y operacion de los sistemas de
biotratamientos.

2.5. TRANSFERENCIA DE O,

La velocidad de transferencia de 0,, R0,, desde el seno de la fase gaseosa (burbujas)
hasta la fase liquida esta dada por la siguiente ecuacion:

ROZ = KLa(C - C) (9)
donde K,a es el coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno, C la concentracion
de 0, disuelto en el seno del liquido y C* la concentracion de 0, disuelto, que estaria en
equilibrio con la presién parcial de oxigeno de la fase gaseosa. El K;a depende del disefio
del bio-reactor, de las condiciones de operacion (caudal de aire, agitacién) y de la
viscosidad del cultivo. A mayor viscosidad menor K, a.

El K. a es una medida de la capacidad que posee un bio-reactor para suministrar O, y el
rango de valores usuales esta comprendido entre 50 hy 1000 h™.

2.5.1. Proceso de Reaireacion [2]

Se conoce como reaireacion el proceso por el cual el oxigeno y demas componentes
gaseosos del aire son renovados en las aguas en movimiento. La solubilidad del oxigeno
puede ocurrir solo en la interfaz aire-agua, donde una pelicula delgada de agua es
rapidamente saturada. La tasa de reaireacion posterior depende de la difusion del oxigeno
a través del cuerpo de agua, la cual es muy lenta. En aguas con turbulencia, la capa
superficial saturada se rompe continuamente y el proceso de reaireacidén se efectia mas
rapido. [60]

Algunos autores, con tal de cuantificar la reaireacion, utilizan el coeficiente de intercambio
F, el cual mide la tasa de reaireacion por unidad de area expuesta, por unidad de déficit

de OD.
_ =V
F=K, A (10)

Donde: V = volumen de agua por debajo de la interfaz
A = area de la interfaz aire-agua.

K>= constante de reaireacion.
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Tabla 2. Valores tipicos de F

CONDICION F, MM/H

Agua estancada 4-6

Agua en canal a 0.01m/s 10

Agua en canal a 0.17 75

Agua en canal a 0.25m/s 300

Mar abierto 130

Lecho turbulento 300-2000
Agua fluyendo con pendiente 30° 700-3000

Fuente: Peavy Howard S.; Rowe Donald R. y Tchobanoglous George

Segun Owens, Edwards y Gibas, el valor de F a 20°C puede calcularse, de acuerdo con
estudios, por la siguiente ecuacion:

F =782001 " H ™% (11)

Donde: F= coeficiente de intercambio, mm/h.
V= velocidad del agua, m/s
H= profundidad promedio, mm.

Para una temperatura mayor, el increment6 de F, es de un 2% de su valor por cada grado
centigrado.

Para valorar la constante de reaireacion (K3) se han desarrollado muchas ecuaciones en
estudios de rios y cuerpos de agua con muy diferentes caracteristicas hidraulicas. Entre
las mas comunes:

A) Ecuacién de O’ Connor-Dobbins

D0.5v0.5
Kz =1 H'S (12)

K, = constante de reaireacion, d”

v = velocidad promedio de la corriente longitudinal, m/d

H =profundidad media, m.

D, = coeficiente de difusion molecular del oxigeno en agua
Dy 2- 1.76*10-4 m?d a 20°C

La variacion con la temperatura se calcula por la ecuaciéon de Arrhenius:

D,,=1.76*10"(1.037)" " (13)
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Tabla 3. Otras ecuaciones comunes para determinar K,

MODELO ECUACION UNIDADES
Ecuacion de Churchill Ko= (5.03V0°° / H 1°7°)  (4) v (m/s), H (m) K, (d™)
Ecuacién de Owens K= (5.34v"*" /H"®) (5) v (m/s), H (m) K, (d™)
Ecuacién de reaireacion ) . .
do Texas Ko= (1.923 v227° | H %) (B) v (m/s), H (m) Kz (d™)
Ecuacion de Langbein . .
y Durum g K= (22v/H™®) (@) v (m/s), H (m) Ko (d™)

Fuente: Ojumu, T.V, Bello, 0.0, Sonibare, J.A. y Solomon, B.O

32



2.6.

Fi

Xo

So
[H2S]
[NHs]
[HC]

Cp

pm

YA
Kla

YxI i

C*

NOMENCLATURA

Flujo corrientes entrada y salida
Flujo de recirculacion

Concentracién de biomasa
Concentracion inicial de biomasa
Concentracioén de fenol
Concentracién inicial de fenol
Concentracion de sulfuro
Concentracién de amonio
Concentracién de hidrocarburo
Temperatura

Capacidad calorifica

Densidad fase liquida

Coeficiente global transferencia calor
Coeficiente de generacion de calor
Coeficiente transferencia de oxigeno

Coeficientes de rendimiento para cada i-
componente.

Concentracion de saturacion de O,

Parametros cinéticos:

Hm
Ks

Kis
Kiy
Kin
Kinc
Koz

Velocidad especifica maxima de crecimiento
Constante de saturaciéon media

Constantes de inhibicién para el fenol.
Constantes de inhibicién para el sulfuro.
Constantes de inhibicién para el amonio.
Constantes de inhibicién para el hidrocarburo.

Constante saturaciéon media de O,
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Unidades
(m*h)
(m*h)
(mg I)
(mg I')
(mg I'")
(mg I)
(mg I'")
(mg I")
(mg I")
(°C)

(Kcal °C™)
(kg (m*)7)

(Kcal m?* h''°C™)
(g células Kcal™ )

(h™)

(mg mg™)
(mg ')
(h™)

(mg 1)
(mg ")
(mg ')
(mg 1)
(mg ')
(mg 1)



3. MODELO CINETICO

El proceso de biodegradaciéon es un fenémeno netamente bio-quimico, cuya velocidad de
reaccion varia en el tiempo. Es por esta razén que es necesario definir un Modelo Cinético
que describa la variacion de la velocidad del proceso de biodegradacién a través del
tiempo, [7, 12, 15-16, 19-20, 25-28, 33, 36, 61-66], en funcién de las variables y efectos
condicionantes ya identificados.

El modelo utilizado para describir el comportamiento cinético fue el modelo de Haldane
[1]. El modelo contiene un factor “@” que corresponde a la presencia en el sistema de

inhibicion competitiva por parte del sulfuro, amonio e hidrocarburo.

Con el fin de tener en cuenta como variable “relevante” el oxigeno en la cinética, se
adiciona como factor multiplicativo siguiendo el modelo cinético de Monod simple.

El modelo cinético es:

%
U= L) g , donde a=1+%]_ [Haldane, 1930]
(Ks*a)+S+£.] ! (14)
Kls
Entonces:
- PRY (g
. . ) 2 KO, +10,):
Ks|| 1+ [H,2S]' 1+ [Nflﬂ' (1+ [H,C]’J +S+[S] (19)
Ktst KlNH3 Ki, . Kig

Donde i corresponde a cada reactor.

Las corridas experimentales realizadas en el desarrollo del proyecto global identificaron el
efecto de la concentracion inicial de fenol en la velocidad de reaccién.
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Figura 9. Efecto inhibitorio del fenol sobre la biomasa
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Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

Los parametros cinéticos para el modelo son:

Tabla 4: Relacion de los parametros cinéticos

Mmax Ki Ks
0,2853 51,165 10,2 mg/L

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

3.1. MODIFICADORES DEL MODELO CINETICO

Del estudio previo al desarrollo al modelo matematico, y en apoyo en la documentacién
encontrada sobre la biodegradacién del fenol usando un pool de bacterias Pseudomona
putida, se tiene conocimiento de la existencia de un efecto inhibitorio producido por la
presencia de ciertos compuestos, entre ellos amonio y sulfuro, asi como de
ralentizaciones en el proceso de biodegradacién debido a los niveles de Oxigeno
disponible y pH del agua

3.1.1. Inhibicién por Amonio

¢ No se presenta un efecto inhibitorio en la biodegradacion de Fenol por amonio en el
rango de concentraciones de amonio utilizadas (entre 1-1500ppm).
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e El amonio presenta fluctuaciones dentro del proceso de biodegradacion, aunque la
tendencia global del comportamiento del ibn amonio es su disminucion con el tiempo.

e Del tratamiento de los datos experimentales, se obtiene una constante de inhibicion
para el amonio de Kiyysz = 18863 ppm, la cual es una inhibicion despreciable para el
proceso de degradacién del fenol, debido a que, en promedio, el ibn amonio que entra
al sistema es de 45ppm.

3.1.2. Inhibicion por Sulfuro

e EIl H,S causa un efecto inhibitorio en el proceso de biodegradacién de fenol, viéndose
reflejado en el aumento de la fase de retardo o lag a medida que la concentracion de
H.S se incrementa. Sin embargo, a pesar de aumentar el tiempo de la fase lag, se
determina que hasta concentraciones iniciales de 100 ppm de H,S y concentraciones
iniciales de fenol hasta de 60ppm, se logra luego de 16 horas de reaccion,
concentraciones de fenol por debajo de 1 ppm.

e A partir de los datos experimentales se calculd una constante de inhibicién para el
sulfuro Kiyas = 1.6 ppm

3.1.3. Efecto del Hidrocarburo

Los resultados de las pruebas de biodegradacién de fenol con diferentes concentraciones
de hidrocarburo iniciales, muestran porcentajes de biodegradacion del 100% al cabo de
cinco horas de reaccidon para cada una de las corridas. La presencia de concentraciones
de hidrocarburo hasta de 4600 ppm, no muestran un efecto en el proceso de
biotransformacién de fenol ni en el crecimiento del consorcio bacteriano.

3.1.4. Efecto del pH

Se realizaron varias corridas de degradacién de fenol con diferentes pH iniciales entre 5 y
10. Para cada corrida se tomaron medidas de pH, fenol, y microorganismos durante las 14
horas de la prueba.

Se determin6 una correlacion entre la velocidad maxima de reaccion y la concentracion de
hidrogeniones en solucién a partir de un modelo enzimatico que representa la relacion
entre la velocidad de crecimiento celular y el pH externo. (Ecuacién 16); En la figura 10 se
observa la curva tipica de velocidad especifica de reaccion en funcién del pH (curva
verde).

10°PH k (16)
H) = +14+—2
p(pH) K —

Figura 10. Velocidad especifica de crecimiento en funcion del pH
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(h-1)

vel. reaccion u

pH

—&— modelo enzimatico —#— Experimental

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

La ecuacion cinética que describe el sistema de estudio es:

ﬂ_:(0.2853j* Si ,{ [0, i j

p(pH) 10.2{@[HQS]iJ(H[NHg]iJ[H[HC]I-)}M §* KO, +[0,]i
1.6 18863 Kinc 51,165

(17)

3.2. INCLUSION DE LA VARIACION DEL pH EN EL FLUJO DE ENTRADA

Existen algunos constituyentes que aportan en gran medida a las variaciones o cambios
en el pH del efluente a las plantas de tratamiento de aguas residuales contaminadas con
fenol. Entre los componentes activos y que permiten generar cambios de pH se
encuentran los sulfuros, el amoniaco, los carbonatos y en menor medida el fenol. Los
demas constituyentes son bases extremadamente débiles o hidrocarburos que no aportan
hidrogeniones a la solucién.

Tabla 5. Caracterizacion ionica aguas

CARACTERIZACION IONICA AGUAS A TRATAR

Analisis Componente Unidad
Carbonatos y Bicarbonatos | Carbonatos mg CO,/L
Carbonatos y Bicarbonatos | Bicarbonatos mg HCOa3/L
Clorurc_>s en aguas por Cloruros mg CI'/L
potenciometria
Nitratos en aguas Nitratos NO3
(fotométrico) Método fotométrico mg NOJ/L
Nitritos en aguas Nitritos (NO5)
(fotométrico) Método fotométrico mg NO/L
Nitrogeno amoniacal en Nitrogeno amoniacal

; . . P mg NHa/L

aguas por potenciometria. Método potenciométrico.
pH /T (°C) en aguas pH /T (°C) en aguas Unidades pH
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Sulfato en agua por
turbidimetria Sulfatos mg SO4/L
Sulfuro en aguas agrias Sulfuro mg/L

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

En consecuencia tenemos 4 componentes principales que determina el pH, los cuales
poseen las siguientes reacciones de disociacién en solucion:

Sulfuro de Hidrogeno

H.S + H,O <> HS™ + H;0" pK=6.9
HS + H,0 <> S* + H;0" pK = 13.0
Amoniaco

NH3 + H,0 <> NH," + OH pK =4.75
Fenol

Fenol-H & Fenol + H3;O" pK = 9.99

Di6éxido de carbono (Bicarbonato-Carbonato)

CO; + 2 H,0 <> HCO3 + H30* pK=7
HCO3 + Hy0 <> COs* + H30* pK= 11
2 H,0 & H;0" + OH Kw= 10"

El balance de cargas resultante es:
|H"|+| NH; |=|OH |+2|S7 |+| HS™ |+| HCO; |+| CO;” |+| fenol |
(18)

La transformacion de esta ecuacion da como resultado una ecuacion que representa [H']

(1 ]=7([s7 ][ €Oy [ fenol]) (19)
LoH" |= f([NH,)) (20)
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(1 ]=[s7]* K, +|[CO? | K, + [ femol |*K, 21)

[OH—] = J[NH,]* K, (22)
|H"|-[oH |=b  b>0,pH =-log[ H" | (23)
b= 0, pH =7 (24)

b<0, pOH =~log| OH" |, pH =14~ pOH (25)

El modelo a partir del balance de cargas brinda un valor aproximado del valor de pH de la
corriente, a partir de las concentraciones de las especies tenidas en cuenta.

3.3. RENDIMIENTOS

El rendimiento es definido como la diferencia de biomasa producida sobre la diferencia de
sustrato consumido en un tiempo t.

Yx/i: A gramos biomasa en el tiempo” t” / A gramos de sustrato i en el tiempo” t”
Las unidades de Yx/i son entonces: [g biomasa/ g sustrato i ]

En el proceso de biodegradacién de fenol se definen los siguientes rendimientos: ¥x/uc.
Yx/nn3, Yus, respecto al hidrocarburo, amonio y fenol respectivamente.
Tabla 6. Relacion de los rendimientos utilizados experimentales

Yx/s Yx/ NH3 Yx/ 02
0,8 g biomasa / g fenol | 5,8 biomasa / g fenol | 1 biomasa / g fenol

Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

Estos rendimientos calculados a partir de datos reales, se mantendran constantes para el
objeto de estudio.
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3.4. MUERTE CELULAR

En el balance de masa correspondiente a la biomasa, es incluida la tasa de muerte, la
cual es funcién de la poblacion viable y de las caracteristicas ambientales.

El modelo para la fase de declinacion o muerte se muestra en la ecuacion 26. Kd
corresponde al coeficiente de desaparicion de los microorganismos (tiempo -1) y x
corresponde a la concentracién de microorganismos.

26
o (26)
dt

En una de las corridas experimentales realizadas durante 32 horas en batch se observd
las fases tipicas de crecimiento microbiano, la ultima fase, luego de la hora 25 en la figura
11 corresponde a la fase de muerte celular.

Figura 11. Comportamiento celular durante la corrida
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Fuente: Gerencia Complejo Barrancabermeja, GCB

El coeficiente de muerte de microorganismos, Kd, se calculdé por medio de la pendiente de
la curva correspondiente a esta Ultima fase. Kd = 0.0032 h™.
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4. METODOLOGIA

4.1. DESARROLLO DE LOS MODELOS MATEMATICOS PROTOTIPO

Para el desarrollo del modelo matematico se utilizé una metodologia de prototipos
consecutivos. Asi, cada nuevo prototipo es por tanto mas exacto en la definicién de los
variables del prototipo anterior, ademas de incluir nuevas variables al modelo. Con esto se
logra un desarrollo modular, progresivo y constante, lo que da una solidez y veracidad
intrinseca al ultimo modelo desarrollado, y una mejor optimizacion de los resultados
simulados frente a los resultados experimentales.

En otras palabras, se parti6 de un sistema de ecuaciones sencillo, que conlleva un
modelo cinético que no contempla inhibiciones ni modificaciones de ninguna clase, al
cual, durante el desarrollo del proyecto, se modific6 agregando nuevas variables que
describen fenbmenos paralelos a la biodegradacion, lo que permite ademas eliminar
simplificaciones y reducciones tipicas de los modelos matematicos iniciales.

Durante la ejecucion del proyecto se desarrollaron un total de siete (7) prototipos en el
desarrollo de la linea principal, asi como un sin nimero de pequefios modelos que
aportaron mas veracidad al modelo principal. Algunos de estos modelos secundarios
fueron incluidos dentro del modelo principal como descripciones de fenémenos paralelos
al proceso de biodegradacién. Los demas modelos secundarios sirvieron de pruebas para
conjeturas, hipoétesis y demas inquietudes que fueron surgiendo a lo largo del desarrollo
del modelo principal.

El primer prototipo del modelo matematico conté unicamente con 2 variables,
microorganismos Yy fenol (sustrato), siguiendo un modelo de crecimiento poblacional tipico
donde el crecimiento celular esta funcion de la concentracion de fenol y determinada por
la Ecuacion de Crecimiento. Todo esto se evalud sobre una configuracion de bio-reactor a
escala de laboratorio, con un volumen no mayor a diez (10) litros y tiempos de residencia
pequeios (1-2 horas) comparados con la escala real.

El siguiente paso consistié en incluir los balances de compuestos presentes en el afluente
a ftratar: amonio (NHj3) y sulfuro (H,S), cuya presencia constituyen una inhibicion
competitiva en el proceso de biodegradacién de fenol. El amonio actia como nutriente y
Su presencia no provoca una inhibicion critica en el sistema, mas su presencia es
importante en fenémenos como la estabilizacién del pH del agua (como agente basico), lo
que justificd su permanencia dentro del sistema de ecuaciones. El sulfuro, por otra parte,
provoca un marcado efecto inhibitorio sobre el crecimiento celular, aunque sus
concentraciones se reducen a cero (0) debido exclusivamente al despojamiento de este
hacia la atmoésfera.
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A continuacién se escal6 el modelo a una configuracién de bio-reactor a escala de planta
piloto, tomando como referencia uno de los bio-reactores existentes en la refineria de
Barrancabermeja, con una capacidad volumétrica de ciento veinte (120) m® y tiempos de
residencia de ocho (8) a doce (12) horas, mucho mas cercano a la escala real.

En este punto se incluy6 el efecto de la concentracidbn de oxigeno disuelto en el agua
(O.D.) en el crecimiento celular, y la notable disminucién de la velocidad de reaccion y
hasta muerte celular en ausencia de oxigeno en el sistema. Ademas, se tomaron en
cuenta parametros operacionales como las limitaciones en la capacidad de bombeo de
aire, la eficiencia del sistema de inyeccién (boquillas inyectoras y difusoras) y la capacidad
del agua utilizada en los bio-reactores para solubilizar el oxigeno inyectado. Es necesario
remarcar la complejidad fisico-quimica que representa este ultimo punto del submodelo
de oxigeno, dado que es casi completamente empirico, y se realiz6 con base en
experimentos llevados a cabo previamente y durante el desarrollo de este proyecto.

A continuacién, se desarrolld un segundo escalamiento, a una escala real. EI modelo en
este punto solo simulaba una (1) de las tres (3) etapas en serie con los que cuenta el
sistema. El bio-reactor simulado tiene una capacidad volumétrica de siete mil seiscientos
(7600) m®, con tiempos de residencia que varia entre doce (12) a treinta y seis (36) horas,
dependiendo del flujo de alimentacion al sistema.

Se incluy6é posteriormente el efecto del pH en el crecimiento de la biomasa, y
complementariamente la determinacion analitica del pH y las variaciones sobre este como
una funcién de las concentraciones de los diferentes compuestos activos presentes en el
agua que afectan el pH, ademas de la biodegradacion misma del fenol.

Por ultimo se realizdé un ultimo escalamiento a tres (3) etapas en serie. Las dos nuevas
etapas cuentan cada uno con capacidades volumétricas superiores a los catorce mil
(14000) m®, mas no cuentan con ningun sistema de aireacioén. El sistema de ecuaciones
descriptivo para cada una de las dos nuevas etapas es el mismo que para la primera
etapa simulada, con las debidas correcciones en los flujos de entrada y salida para cada
etapa. El efluente de la tercera etapa es la salida general del sistema.

El sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias (EDO) resultante del desarrollo de cada
prototipo fueran resueltas utilizando métodos numéricos de reducciéon por diferencias
finitas con paso hacia la derecha.

La plataforma escogida para el desarrollo de los prototipos fue MATLAB 6.5 Release 13
dada su alto desempefio numérico, critico a la hora de resolver modelos matematicos
diferencias, ademas de la facilidad para presentar resultados de manera rapida y efectiva.

Debido que estaba contemplado desde el inicio del proyecto contener el modelo
matematico fina en una interfaz practica y util para el usuario final, se opt6 por utilizar al
minimo las funciones de solucion de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias dado
que estas se comportarian como cajas negras al momento de hacer la implementacion en
el lenguaje de programacion escogido. Es por esto que los cddigos utilizados para
resolver el sistema de ecuaciones solo utilizan diferencias finitas, las cuales son
facilmente traducidas a un lenguaje de programacién de propdsito general.
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4.2. DATOS EXPERIMENTALES

El ICP y los laboratorios en planta en GCB proveyeron una serie de registros y muestreos
de las variables registradas identificadas desde el inicio del proyecto, muestreos de
corridas experimentales a escala piloto, y del seguimiento al bio-reactor real. Estas
mediciones comprendian un periodo de algo mas de un afio y fueron nuestra principal
fuente de informacion (datos experimentales) para el desarrollo de los modelos
matematicos.

Estas tablas de datos presentaban diferentes tipos de fallas, como errores de medicion,
ya sea por error del equipo utilizado para realizar la medicién, o simplemente error
humano. En algunos casos nos encontrabamos con tablas incompletas debido a que no
tenian un registro temporal suficiente, o bien las variables registradas no eran suficientes.

Por estas y otras razones se realiz6 durante todo el desarrollo del proyecto un analisis y
revision de las tablas de registros dadas por el ICP y GCB, sometiéndolas a un analisis de
observacion directa, un ligero tratamiento estadistico, y en algunos casos se aplicaron
métodos de interpolacion.

No se creyé conveniente hacer un tratamiento estadistico riguroso dado que las
mediciones que se pudieron haber catalogado como erréneas pueden corresponder a
picos de las concentraciones en el afluente debido a fallas en los equipos de la refineria
aguas arriba. De haber aplicado un método estadistico riguroso se habrian obviado
condiciones de excepcidn, pero reales, que se presentan en planta.

4.3. MODELOS PROTOTIPO

A continuacién se presenta la lista de modelos desarrollados en la linea principal, asi
como los modelos secundarios que fueron incluidos. La notacién de los modelos
corresponde al nivel de ejecucién del proyecto y fue adjudicada de manera arbitraria por
el autor.

4.3.1. Primer Modelo: SimV1

El modelo simV1, como su numeracion lo indica, fue el inicio del desarrollo matematico y
por tanto el mas sencillo de todos. Su objetivo fue ayudar a discernir sobre el mejor
modelo cinético a utilizar para la continuacion del proyecto: modelo cinético de Haldane o
Monod.

Las dos unicas variables de estudio fueron la biomasa (variable x) y la concentracion de
fenol (variable S), tanto para modelos de cinética Monod y Haldane (variable u).

Ademas, incluye un inicio de la simulacién en modalidad batch y un posterior cambio a

continuo cuando la concentracion de fenol en el tiempo i (variable S;) es menor o igual a la
mitad de la concentracién inicial de fenol (variable Sy).
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La configuracion del bio-reactor esta para un tanque pequefio, 10 L, y un flujo de 1 L/h, lo
cual corresponde a condiciones de laboratorio.

El modelo matematico que describe el prototipo simV1 es el siguiente:

Tabla 7: Prototipo SimV1

*
Ecuacion cinética tipo Monod: = /;g;a—:g (27)
_ lleax*S
Ecuacién cinética tipo Haldane: H Ks+S +i2 (28)
Kf
Balance de bi batch): dx_
alance de biomasa (batch): E—,u X (29)
_ o dx F
Balance de biomasa (continuo): E = u —7 X (30)
*
Balance de fenol (batch): % = —% (31)
Balance de fenol (continuo): a5 (25 [E25)_px
alance de fenol (continuo): dr % % Yels (32)

Figura 12. Modelo SimV1 (Batch)
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Figura 13. Modelo SimV1 (Continuo)
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Figura 15. Simulacién batch/continuo con un modelo cinético Haldane
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4.3.2. Segundo Modelo: simV2

Se incluye en el modelo el balance de la concentracién de amonio NHj; (variable N), y su
efecto inhibitorio sobre la biodegradacién del fenol.

Se mantiene una configuracién de bio-reactor de laboratorio, solo en estado continuo.
Para apreciar mejor el efecto inhibitorio del amonio, se preparan dos conjuntos de
ecuaciones, con y sin efecto inhibitorio, que se presentan lado a lado en las graficas de
resultados para apreciar el retraso en la biodegradacion del fenol a diferentes
concentraciones de entrada de amonio.

El modelo matematico es el siguiente:

Tabla 8: Prototipo SimV2

L= ,leax*S
Ecuacion cinética: Ks (1_'_ N J+S+S2 (33)
NH Kf
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: _ dx F
Balance de biomasa: 2] 7 X (34)

dt
Balance de fenol: das _[(EF*S, | _[F*S)_ p*x
| eV V) Yus (35)

Balance de amonio:

dN _(F*Noj (F*N] 1Ex
= - - (36)

dt V V Yo/ vus

Figura 16. Modelo SimV2
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Figura 18. Simulacién con 100 ppm de amonio en el afluente.
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4.3.3. Tercer Modelo: simV3

Se incluye en el modelo el balance de la concentracién de sulfuro H.S (variable H), y su
efecto inhibitorio sobre la biodegradacion del fenol. A diferencia del fenol y del amonio, el
sulfuro no es biodegradado por la biomasa, éste se despoja a la atmdsfera a razén de una
relacion K, determinada de forma empirica.

Se utiliza una configuracién de bio-reactor a escala de planta piloto, volumen de 120 m®, y
flujo de entrada y salida de 6700 m*/h.

De nuevo se hace una comparacion del sistema de ecuaciones sometiendo el modelo a
una configuracién del bio-reactor en batch y en continuo.

El modelo matematico para el sistema en batch es el siguiente:
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Tabla 9: Prototipo SimV3 en batch

M max>l< S
L H= 2
Ecuacion cinética: N H S
Ks| 1+ 1+ +S+5 (37)
S[ KNHJ[ KHsz Kf
Balance de biomasa: @ =u*x (38)
dt
*
Balance de fenol: % =— ’Lle/: (39)
%
Balance de amonio: Ci{]y =— Yll:/ Nj; (40)
d_H =—K*H
Balance de sulfuro: dt (41)
K =427.19Ho ™"

Figura 19. Modelo SimV3 en batch
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El modelo matematico para e

| sistema en continuo es el siguiente:

Tabla 10: Prototipo SimV3 en continuo

L= ,leax*S
Ecuacion cinética: Bl N H S?
Ks|1 1 e (42)
S[ - KNHJ[ - KHsz+S+ Kf
_ _ dx F
Balance de biomasa: E = ,Ll—7 X (43)
Balance de fenol: aS _[E75 ) _[F75) u'x
alance de fenol: 7 7 7 Yos (44)
Bl g - dN F*N
alance de amonio: P Yx/NHS (45)
dH F*H
Balance de sulfuro: dt (46)

K =427.19Ho '**

Figura 20. Modelo SimV3 en continuo
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Figura 21. Comparacién del modelo con y sin el efecto inhibitorio del sulfuro (40 ppm)
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4.3.4. Cuarto Modelo: simV4

Se incluye en el modelo el balance de la concentracién de oxigeno disuelto en el agua
(variable 0), y su efecto limitante sobre el crecimiento celular, descrito en la ecuacion
cinética. EI modelo de oxigeno sigue un modelo Monod Simple. La capacidad de
oxigenacion depende del Coeficiente Volumétrico de Transferencia de Masa, K.a, la cual
para este modelo se toma como una constante. Ademas existe la limitacion de una
concentracion limite de oxigeno disuelto en el agua, C, el cual limita la cantidad de
oxigeno que se puede solubilizar en el agua en un tiempo determinado.

Se considera ademas una concentracion de oxigeno en el afluente, pero esta es muy
pequeia como para poder abastecer la demanda de oxigeno requerida por la biomasa

Se sigue manteniendo una configuracion de bio-reactor a escala de planta piloto.

De nuevo se hace una comparacién del sistema de ecuaciones sometiendo el modelo a
una configuracién del bio-reactor en batch y en continuo.

El modelo matematico para el sistema en batch es el siguiente:
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Tabla 11: Prototipo SimV4 en batch

x (0] * S
on cingi A= 0v Ko N H s?
Ecuacién cinética Ks (1 + j(l + j+ S+ (47)
Knws H2s Kf
dx
Balance de biomasa: —=u*x
p7 H (48)
as _ u*x
Balance de fenol: —_—=—
dt Yers (49)
Balance de amonio: dN =— ,u*x
' dt Y/ nes (50)
Al _ pwy
Balance de sulfuro: dt (51)
K =427.19Ho™"**
do UEx
Balance de oxigeno: — =kLa(C-0)-
dt ( ) Yeio (52)
Figura 22. Modelo SimV4 en batch
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El modelo matematico para el sistema en continuo es el siguiente:

Tabla 12: Prototipo SimV4 en continuo

dt V |14 Yri0

_ _ dx F
Balance de biomasa: E = ,U—7 X (53)
Balance de fenol: as _[E75 ) _[F75) Wi«
alance de fenol: 7 7 % Yols (54)
Balance de amonio: dN = F*NO - F*N - y*x
©: dt V V Yx/ vi3 (%9)
dH: F*H\ (F*H _K*H
Balance de sulfuro: dt V V (56)
K =427.19Ho™"**
* * *
Balance de oxigeno: do = (F O j —[F 0] +kLa(C-0)- £z (57)

Figura 23. Modelo SimV4

en continuo

b <

o¢

ks
\
;

Ed

=
L
a4
{

&
7AW —1tbso
ke
o () o o
[T~ N You S X
Yy ‘— \u B
O~ &




Figura 24. Simulacién con el limitante de oxigeno disuelto
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Figura 25. Perfil de oxigeno disuelto durante la simulacién
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4.3.5. Quinto Modelo: SimV5

En este modelo se modifica el flujo de entrada de oxigeno por aireacion, estableciéndolo
en funcion del oxigeno inyectado (21% de O, presente en el aire inyectado), y de la
cantidad y eficiencia de las boquillas eyectoras en operacion. El coeficiente volumétrico de
transferencia, kLa, se calcula también en funcién del oxigeno inyectado.

Ademas se modifica la ecuacion cinética en funcion del pH del afluente, haciendo cero (0)
el valor de la velocidad de maxima de reaccion si el valor del pH se encuentra fuera del
intervalo establecido para el crecimiento celular.

Este es el primer modelo que utiliza una configuracidbn de bio-reactor a escala real,
aunque solo utiliza la primera de los tres (3) etapas que se encuentra en campo, cuya
capacidad volumétrica es de 7600 m® y recibe un flujo cercano a los 800 m?h.

El modelo matematico para el sistema es el siguiente:

Tabla 13: Prototipo SimV5

i *( o j* S
= Hi 2
O+Ko Ks(1+N j[l+H j+S+S
Ecuacion cinética: K Kis Kf (58)
u; =0 si el pH de entrada esta fuera del intervalo definido
Sino, u; = Uy,
_ _ dx F
Balance de biomasa: E = y—7 X (59)
Balance de fenol: ﬁ = F*SO — F*s — 'u*x
' dt V V Yirs (60)
Balance de amonio: dN = il *NO - FEN — y*x
. dt V V VETE (61)
dH _(F*H,\ (F*H) sp,
Balance de sulfuro: dt 14 Vv (62)
K =427.19Ho™"***
Balance de oxigeno: do = F*0,\_[F*0 +0R—’u*x
Jene: di V Vv Yelo (63)
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si la oferta de oxigeno es menor que la capacidad de absorcion del agua, se transfiere todo el oxigeno ofertado
Onxi . g + | Boquillas operando % %
xigeno inyectado =Aire inyectado . 0,21 * 1,02
Bogquillas Totales

oR = Oxigeno inyectado * eficiencia / volumen

si la oferta de oxigeno supera la capacidad de absorcion del agua, se transfiere solo lo que es posible
oR = capacidad de absorcion = kLa*(C-0)

C = concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el agua

kLa = 0,0046*Oxigeno inyectado

Figura 26. Modelo SimV5
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Figura 27. Simulacién con limitante de inyeccion de aire (645 m3/h)

46 T T T T T T T I
: : : : : : i | — biomasa (pprm)
: —— fenol (pprmy
: —— amonio (ppm)
A e oo b S Eaet CEE LT T EE T e PR R R R PR R R o sulfuro (ppm)  H
go-cvovoooeoe o s CrT S IR — R . — -
%) ENURSTRI SOOI RO SSRUURIUR UUURTON NUURUSRION: SRR SO o] A ]

e : : :

= H H H

= g L O O S SOOI SOt NGO IS _

= H H H

o H H H

£ ; ; ;

g A0 fmmmm e O GREEEE R EE PR PP PP dmmmeeenes 4o oo TS oL [EEETEEEErrr, O EEREEE: e EEEEEEEEEET —

5 : : :

8 e e e
L O S N 4
A = e e e e o e e e e e  LECTT AERFRRERRE -
5T R - dremeeneeas L—— LER— [ — [ feomnenneeas drmmeeaneens -
o 1 1 1 1 | 1 1 ; ;

o 1000 2000 3000 4000 000 000 7000 8000 Q000 10000
Pasos por har (100 pasosihom)
Figura 28. Perfil de oxigeno disuelto
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4.3.6. Sexto Modelo: simVé6

En este modelo se incluye el balance de la concentracion de hidrogeniones (H;O")
presentes en el bio-reactor (variable H3), los cuales son la fuente del céalculo del pH
dentro del tanque. Sus flujos de entrada son la concentracién de hidrogeniones en el
afluente (pH del afluente) y la cantidad de hidrogeniones producto de la biodegradacion

del fenol .

Se afade un multiplicador de pH (variable p) el cual limitara la velocidad de
biodegradacién de la biomasa en funcién del pH dentro del bio-reactor.

La configuracion del bio-reactor se mantiene a escala industrial, con solo la primera etapa

del sistema.

El modelo matematico para el sistema es el siguiente:

Tabla 14: Prototipo SimV6

2
p O+ Ko Ksl 14 N 14+ H +S+S—
Knms Kias Kf
P 64
Ecuacion cinética: p= 10 +1+ sz (64)
k, 107
pH =—log, (A3, ), PM,, . =19
K1 y K2 se establecen como limites operacionales del pH para un
rendimiento optimo de biodegradacion
Balance de biomasa: @ = U —E X
' dt V (65)
Balance de fenol: ﬁ— F*5, — F*S _y*x
' dt V V ) Yus (66)
Balance de amonio aN = F *N" F*N H X
io: = — —
dt V 14 Yx/ v (67)
dH _(F*H,| (F*H) upy
Balance de sulfuro: dt |4 |4 (68)
K =427.19Ho™'***
e o o dH3 _(F*H3,\ (F*H3), u*x
alance de hidrogeniones: = —
° d v V) Yerm (69)

58




do _(F*0,) (F*O ¥ x
- _ R—
di v 72N AT

Balance de oxigeno:

(70)

si la oferta de oxigeno es menor que la capacidad de absorcion del agua, se transfiere todo el oxigeno ofertado

Oxigeno inyectado =Aire inyectado * (Boqulllas operando . ) * 0,21 * 1,02
Bogquillas Totales

oR = Oxigeno inyectado * eficiencia / volumen

si la oferta de oxigeno supera la capacidad de absorcion del agua, se transfiere solo lo que es posible
OR = capacidad de absorcion = kLa*(C-0)

C = concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el agua

kLa = 0,0046*Oxigeno inyectado

Figura 29. Modelo SimV6
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Figura 30. Simulacién con limitante de pH
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4.3.7. Séptimo Modelo: SimVv7

En este modelo se buscaba desglosar el célculo tedrico del pH, estableciendo la
concentracion de entrada de hidrogeniones como una funcién de las concentraciones en
el afluente de fenol, sulfuro, amonio, y carbonato CO; (variable CO30) de acuerdo con un

balance de iones.

Se incluye la presencia de carbonato en el afluente dado su importancia al momento de
determinar el valor del pH.

Se incluye también una modificacién al rendimiento de produccién de hidrogeniones por
parte de la biomasa (variable y,u3) en funcién del pH.

Por ultimo se agrega la tasa de mortalidad de la biomasa (variable kmuerte) al balance, el
cual representa la muerte natural de la biomasa.

El modelo matematico para el sistema es el siguiente:

Tabla 15: Prototipo SimV7

Ecuacion cinética:

o s
P O+Ko Ks(1+ N j(1+ H j+S+S
NH3 H2s Kf
P2107PH+1+ k (71
k, 10771

pH =—log, (13, ). PM,. . =19

K1y K2 se establecen como limites operacionales del pH para un
rendimiento optimo de biodegradacion

_ _ dx F k

Balance de biomasa: a ,U—V— muerte | X (72)

Balance de fenol: as _(F*5,)_[F*S) u*x

alance de fenol: Ji 7 % Yels (73)

Balance de amonio: dN _(F*N,\_[F*N|_ u*x

aance de amonio: dt V V VERTE (74)
dH: F*H )\ (F*H _K*H

Balance de sulfuro: dt V V (75)

K =427.19Ho™ "%
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Balance de dH3: F*H30 . F*H3 +,u*x

hidrogeniones: dt V V Y/ 13 (76)
K'VHS *NO 2*KC03 *CO30 2*KHZY *H() KF U *SO
resultante= - - - - - =
PM NH 3 PMCO] PMHZS PMFem)I
si resultante <0, la concentracion de iones OH es mayor
H3, = —resultante
si resultante >0, la concentracion de iones H 5O+es mayor (77)
0 - 10‘/
v resultante
si resultante =0, las concentraciones de iones son iguales
H3 =107, pH=7
Balance do oxi do (F*QO, F*O OR MEx
alance de oxigeno: == - -
dt Vv Vv Ye/0 (78)

si la oferta de oxigeno es menor que la capacidad de absorcion del agua, se transfiere todo el oxigeno ofertado

Oxigeno inyectado =Aire inyectado * (Boquzllas operando . ) * 021 % 1,02
Boguillas Totales

oR = Oxigeno inyectado * eficiencia / volumen

si la oferta de oxigeno supera la capacidad de absorcion del agua, se transfiere solo lo que es posible

oR = capacidad de absorcion = kLa*(C-0)
C = concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el agua

kLa = 0,0046*Oxigeno inyectado
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Figura 32. Modelo SimV7
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4.3.8. Modelo Final: simV7b

Este ultimo modelo incluye las dos etapas faltantes del sistema, con una capacidad
volumétrica de 15400 m®, 14630 m® respectivamente. Las tres etapas estan dispuestas en
serie, donde el efluente de la primera etapa se toma como afluente para la segunda, y el
efluente de esta como afluente para la tercera y ultima etapa. El efluente de la tercera
etapa corresponde a la corriente de salida del sistema de bio-tratamiento de aguas
residuales.

En condiciones reales, la segunda y la tercera etapa del sistema no cuentan con un
sistema de aireacion, por lo que no existe flujo de entrada para el nivel de oxigeno. En
estas etapas se tiene en cuenta la reaireaciéon natural por la absorcidn de oxigeno
atmosférico a través de la capa superficial de agua, lo cuél se traduce en un valor de kLa
de 0,001.

El balance de oxigeno para la segunda y tercera etapa es el siguiente:
Balance de oxigeno:

dO _(F*0,\ (F*O ¥ x
= —_— . 1 f— —
t L - J [ ; }000 (C-0)-5=2 (79)

El desarrollo detallado de este modelo matematico se realizara en el siguiente capitulo de
este Trabajo de Grado.
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5. MODELO MATEMATICO FINAL

El modelo final de este proyecto de investigacion se precede de un extenso desarrollo de
modelos prototipos consecutivos, investigacion bibliografica, y modelos empiricos
basados en datos y registros tomados durante algo mas de un afio de seguimiento al
proceso en la Planta de Tratamiento de Aguas Residuales, PTAR, de la Refineria de
ECOPETROL en la ciudad de Barranca, GCB. Todo para otorgarle al modelo una fuerte
base cientifica, matematica y académica al momento de ser evaluado y puesto a prueba.

A modo de introduccion, el modelo a explicar a continuacion es en si la suma de los
efectos acumulados de una serie de sub-modelos que afectan y/o limitan el tema principal
a tratar: la biodegradacion de fenol por parte de la biomasa.

Los sub-modelos que componen el modelo final presentado son los siguientes:

5.1. VELOCIDAD ESPECIFICA DE CRECIMIENTO: MODELO CINETICO

La ecuacién cinética, como también es llamada, es el resultado de la investigacion
bibliogréafica asi como de modelos empiricos basados en la experimentacion y registro del
sistema real, con tal de lograr un modelo cinético para la biodegradacion de fenol.

Inicialmente esta ecuacion correspondia a un modelo cinético de Haldane, mas se fueron
agregando diferentes comportamientos inhibitorios (amonio, sulfuro, pH) y limitantes
(oxigeno disuelto)

+S5+—
Khras

Kf

lu:ﬂmax *( O J* S -
p \O+Ko Ks(l+ N j(” H j S
Knus
ECUACION: -pH
10 k
H) = +14+—2
p(pH) K o7

(80)

pH =-log,, (H%JM) , PM=Peso Molecular H30"= 19

5.1.1. Multiplicador de pH: p(pH)

La velocidad maxima de crecimiento esta limitada en primera medida por el efecto del pH
sobre la biomasa. Fuera de la ventana operacional optima, estimada entre 7,5 y 9,5
grados de pH y representada por las constantes k; y k», la velocidad de reaccidn presenta
una ralentizacion, y al alejarse mas, muerte celular.
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5.1.2. Modelo de Oxigeno

Otro limitante es la concentracion de oxigeno disuelto en el agua (0Q). El pool de
bacterias utilizado es aerobio, por lo que la presencia de oxigeno disuelto en el agua es
fundamental. Al ser la concentracion de oxigeno cercana a cero, se ve un cambio brusco
en la pendiente de crecimiento de la biomasa, y se estabiliza cuando la concentracién de
oxigeno es cero.

El modelo para la limitacibn por oxigeno corresponde a una cinética de Monod,
sustentada en pruebas a escala de planta piloto.

5.1.3. Inhibicion Competitiva

Compuestos como el amonio y el sulfuro constituyen una inhibicion competitiva para la
biodegradacién de fenol.

La biomasa necesita, ademas del carbono que obtiene del fenol, nitrégeno para poder
reproducirse, el cual obtiene del amonio. Por tanto se define se define este como
nutriente.

Es de remarcar que el efecto de inhibicion provocado por el amonio, con las
concentraciones trabajadas en planta, no es importante, apenas es visible y cuantificable.

Por el contrario, en el caso del sulfuro, la presencia de este compuesto en el agua
produce una fuerte inhibicién en la biomasa, reduciendo considerablemente la velocidad
de crecimiento.

Las concentraciones de amonio y sulfuro a las que los efectos inhibitorios son apreciables
e importantes se determinan segun el valor de Knvu3y Ku>s, respectivamente.

5.2. BALANCE DE BIOMASA

La biomasa, pool de bacterias del género Pseudomona putida que biodegradan el fenol
como fuente de alimento y energia para su reproduccion, es el elemento principal y de
mayor interés de todo el proyecto. Podemos decir que todo este trabajo de investigacion
tiene como fin controlar y preveer cambios en el sistema del bio-reactor que puedan
perjudicar la vida de la biomasa, y el correcto desarrollo de la biodegradacion de fenol.
Todos los modelos aplicados sirven de complemento para este Unico modelo.

La ecuacion del cambio en el tiempo de la biomasa se puede dividir en tres (3) partes:

@ = Crecimiento - Perdida en el efluente - Muerte 81)

dt
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El crecimiento de la biomasa esta determinado por la ecuacién cinética (u ), y la cantidad

a aumentar en un tiempo i dependiente directamente de la concentracion de la biomasa
en el bio-reactor en ese instante.

Crecimiento=p*x

(82)

La pérdida de biomasa en el efluente esta determinada por la tasa de dilucién (% ), yes

una fraccion de la concentracion de la biomasa en el bio-reactor en el instante i.

g —y*F
Pérdida en el efluente = x %/ (83)

La muerte de la biomasa esta determinada por su tasa de muerte natural, calculada a
partir de datos experimentales.

— *
Muerte=k, . *x (84)

Es de resaltar el caso cuando el crecimiento de la biomasa es inferior a la tasa de
dilucién, se presenta un fenémeno considerado como Lavado, donde se pierde biomasa
en el flujo de salida antes de que esta pueda llegar a reproducirse. La solucién mas
inmediata seria reducir el flujo de entrada/salida y/o reducir los efectos inhibitorios sobre
la biomasa.

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacion para el balance de la
biomasa.

ECUACION: & = —E—k X
- dt ILI V muerte (85)

5.3. BALANCE DE FENOL

El balance de fenol es el primer indicador del estado de la biomasa, dado que esta
depende casi totalmente del fenol para reproducirse. Cualquier alteracién en el ambiente,
positiva o negativa, se vera reflejada en los niveles de salida de fenol.

La ecuacion del cambio en el tiempo del fenol se puede dividir en tres (3) partes:

as
—— = Concentracion en el afluente - Pérdida en el fluente - Biodegradacion (86)

dt

La concentracion de fenol en el afluente es el Unico elemento que suma en el balance. La
cantidad de fenol que entra al sistema esta determinada por la concentracion en el
afluente Spen el tiempo j, y la tasa de dilucion. La concentracion en el afluente puede ser
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constante, para fines de desarrollo, o constante, representando condiciones reales de
funcionamiento en planta.

F*S,

Concentracion en el afluente = ©7)

La pérdida en el efluente se determina de la misma manera que para la biomasa, en
funcion de la concentraciéon de fenol en el tiempo i y la tasa de dilucién.

%
Pérdida en el efluente = F*5

(88)

La biodegradaciéon de fenol esta ligada al crecimiento de la biomasa, es por esto que se
incluye el término Crecimiento del balance de biomasa en la ecuacién, pero sujeto a un

rendimiento Yx/s que determina la cantidad de unidades de fenol consumidas por una
unidad de biomasa al crecer y reproducirse.

_HFx
~ Yass (89)

Biodegradacion

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacién para el balance de fenol.

as _{F*Soj_[F*SJ_y*x

ECUACION: 7T % Yols (90)

5.4. BALANCE DE AMONIO

Aunque se ha dicho que la inhibicibn competitiva que constituye la presencia de amonio
no es tan importante como lo es la presencia de sulfuro, el amonio presenta un papel
importante en la variaciéon del pH del agua.

La ecuaciéon del cambio en el tiempo de amonio tiene el mismo comportamiento que la
ecuacion de fenol:

62—];] = Concentracion en el afluente - Pérdida en el fluente - Consumo biomasa (91)
., _F*N,
Concentracion en el afluente = —— (©2)
. _F*N
Pérdida en el efluente = (©3)
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La biodegradacién de amonio esta ligada al crecimiento de la biomasa, al igual que para
el fenol. El rendimiento Yx/NH:; determina la cantidad de unidades de amonio
consumidas por una unidad de biomasa al crecer y reproducirse.

pu*x
Y/ NH (94)

Consumo por la Biomasa =

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacién para el balance de
amonio.

ECUACION:

dN _(F*N,) (F*N)_ u*x
dt V V Yo/ vs (95)

5.5. BALANCE DE SULFURO

La sola presencia de sulfuro en el agua a tratar provoca la inhibicion de la biomasa,
interrumpiendo el proceso de biodegradacion del fenol, hasta que los niveles de sulfuro en
el tanque disminuyan ya sea debido a su dilucién en la corriente de salida, o debido al
despojamiento de este hacia la atmésfera.

La ecuacién del cambio en el tiempo de sulfuro tiene el mismo comportamiento que la
ecuacion de amonio y fenol respecto a las concentraciones en el afluente y efluente, con
la diferencia que el sulfuro no es consumido por la biomasa.

dH
I = Concentracion en el afluente - Pérdida en el fluente - Despojamiento (96)
.7 — F >l<I—IO
Concentracion en el afluente = —— (97)
- _F*H
Pérdida en el efluente = (98)

El sulfuro se despoja de manera natural a la atmésfera a una tasa constante K, obtenida
de manera empirica en base a registros de planta. Esta es la principal forma por la que la
concentracion de sulfuro en el tanque desaparece.

Despojamiento = K * H
K =427.19Ho™'*** (99)

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacién para el balance de
sulfuro.
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ECUACION: dt V V
K =427.19Ho '**

dH :[F*HOJ_(F*HJ_K*H
(100)

5.6. BALANCE DE OXIGENO

Al ser el proceso de biodegradacion de fenol un proceso aerobio, la capacidad para suplir
la demanda de oxigeno por parte de la biomasa se vuelve un elemento crucial al
momento de mantener las condiciones 6ptimas para la biomasa. Aunque la solucién ideal
seria proporcionar todo el oxigeno posible, este representa una gran inversion tanto en
compra de equipos como gasto de funcionamiento. Ademas, la demanda de oxigeno no
es constante en el tiempo, esta varia segun varien las concentraciones de los diferentes
elementos en el tanque. Debido a esto que una estimacion de la demanda de oxigeno es
importante.

La ecuacion del cambio en el tiempo de la concentracion de oxigeno disuelto (O.D.) en el
agua se puede dividir en cuatro (4) partes:

ci,—? = Concentracion en el afluente - Pérdida en el afluente + Aireacion - Consumo biomasa
(101)
F* 102
Concentracion en el afluente = O, (102)
F*O (103)

Pérdida en el efluente =

La cantidad de oxigeno maxima que se puede inyectar al sistema esta limitada por la
capacidad de la bomba de inyecciébn de aire, asi como por el numero de boquillas
difusoras en funcionamiento.

, ; L Boquillas operando
= * * *
Oxigeno inyectado =Aire inyectado ( Aoqui llas Tota les) 0,21 *1,02 -
I J

oR = Oxigeno inyectado * eficiencia / volumen

Ahora, la demanda de oxigeno no siempre es constante debido a que los niveles de
biomasa varian, al igual que la velocidad de crecimiento. Se presenta entonces el caso
cuando se inyecta mas oxigeno de lo que el agua puede absorber. De datos
experimentales se obtiene entonces una concentracion de saturacion de oxigeno disuelto
en el agua, C, y un coeficiente de transferencia de masa, kLa, los cuales dictaminan la
cantidad de oxigeno que puede ingresar al sistema en un momento dado.
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capacidad de absorcion = kLa*(C-0)
kLa = 0,0046*0Oxigeno inyectado (105)

Si la oferta maxima de oxigeno supera la capacidad de absorcién del agua, pues se toma
la primera como la cantidad efectiva a transferir.

oR = capacidad de absorcion = kLa*(C-0O) (106)
Si ese no es el caso, es decir, la capacidad de absorcion supera la oferta de oxigeno, se
transfiere el maximo de la oferta.

En el caso de la segunda y tercera etapa el balance de oxigeno es diferente dado que
estas etapas no cuentan con un sistema de aireacién, por lo que este término es
reemplazado por la absorcién por difusién de oxigeno atmosférico a través de la capa
superficial de agua.

oR=0.0001(C-0) (107)
El consumo de oxigeno por parte de la biomasa esta determinado por el crecimiento de la

biomasa, y un rendimiento ¥Yx/0 que determina cuantas unidades de oxigeno necesita
una unidad de biomasa para crecer y reproducirse.

HFx

Consumo Biomasa = Yo (108)

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacién para el balance de
oxigeno.

do_(F*0,) (F*0), . u*x

ECUACION: 7 % 7 A (109)

si la oferta de oxigeno es menor que la capacidad de absorcion del agua, se transfiere todo el oxigeno ofertado
, . g « | Boguillas operando % *
Oxigeno inyectado =Aire inyectado . 021 * 1,02
Bogquillas Totales

oR = Oxigeno inyectado * eficiencia / volumen

si la oferta de oxigeno supera la capacidad de absorcion del agua, se transfiere solo lo que es posible
oR = capacidad de absorcion = kLa*(C-0)

C = concentracion de saturacion de oxigeno disuelto en el agua

kLa = 0,0046*Oxigeno inyectado
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5.7. BALANCE DE HIDROGENIONES

La concentracion de hidrogeniones en el agua a tratar es el Unico elemento que determina
el pH, y esta influenciado directamente por las especies aportantes: especies acidas como
el sulfuro, fenol, carbonato; y especies basicas como el amonio. Cada especie,
basandose en su constante de disociacién, aporta una cantidad de iones hidrogenién
(Hs0%), o de iones hidroxilo (OH’). Es el balance de cargas de estos iones lo que
determina el pH del agua a tratar.

dan3 = Concentracion en el afluente - Pérdida en el efluente + Produccion Biomasa (110)

dt

La concentracion de hidrogeniones en el afluente estd determinada por la concentraciéon
en el mismo de las diferentes especies aportantes. Es la disociacion de estos los que
generan los iones hidrogenién o hidroxilo quienes son los directos responsables del pH
del agua. Este se calcula a un balance de energia a partir de las disociaciones de las
especies aportantes.

resultam«e:\/KNHz*NO _\/2*KC03 *C03, _\/2*KHZS*H0 _\/KFenol*SO
P

NH }?Adkk)z }?A4}{m9 }2A[anol

si resultante <0, la concentracion de iones OH es mayor

H3, = —resultante

si resultante >0, la concentracion de iones H 3O+es mayor (111)

-14
3. - 10 /
3 resultante
si resultante =0, las concentraciones de iones son iguales

H3,=107, pH =7
De igual manera que con todas las especies, se pierden iones en el efluente.

F*H3

Pérdida en el efluente = (112)

La biomasa produce iones hidrogenién como resultado de la biodegradacién de fenol. La
cantidad de iones que una unidad de biomasa produce al biodegradar una unidad de fenol

esta determinada por el rendimiento Yx/us.

p1*x

x/ H3

Produccion por la biomasa =

(113)

Reemplazando cada uno de los términos obtenemos la ecuacién para el balance de
hidrogeniones.
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dH3 _(F*H3,| (F*H3) p*x

ECUACION: dr % 7 ) Yo (114)

5.8. ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Con el fin de probar la fiabilidad y robustez del modelo matematico final, se desarrollaron
una serie de pruebas de sensibilidad sobre los parametros cinéticos que se sospechaban
tienen mayor efecto sobre la cinética del proceso, tiempo de estabilizacién del sistema, y
los niveles de las variables evaluadas luego de alcanzar la estabilidad. Con todo esto se
esperaba hallar los limites numéricos del modelo, asi como lograr una mejor aproximaciéon
al fendmeno real.

5.8.1. Estabilidad Numérica

Para probar la estabilidad numérica se probd el modelo matematico utilizando valores
extremos para cada una de las concentraciones evaluadas, buscando que el sistema
arrojara valores numericos no aceptables.

Debido a que el modelo matematico es un sistema de ecuaciones diferenciales lineales
ordinarias simultaneas con una ecuacién algebraica (ecuaciébn de velocidad de
crecimiento), es esta ultima ecuacién la que brinda la estabilidad y robustez para que el
sistema nunca arroje valores erroneos. Esto se da a que la velocidad de crecimiento
nunca llega a ser menor que cero, por tanto las concentraciones de las variables
estudiadas tampoco seran negativas.

Existen, si, algunas limitaciones numéricas como lo es la ecuacion de balance de sulfuro
la cual, debido a la naturaleza exponencial de la constante de despojamiento, para su
solucién esta ecuacion necesita de un paso mucho mas fino.

La segunda limitacidbn numérica es la ecuacion de balance de amonio, en el término de
Consumo de Biomasa, dado que la ecuaciéon de velocidad de crecimiento no reconoce
cuando los niveles de amonio son cero, o negativos, para asi cesar la demanda de
amonio. Para evitar esto, sencillamente se agrega un filtro que corrija las concentraciones
negativas en esta variable

5.8.2. Constante de Inhibicion del Fenol (Kf)
La constante de inhibicion del fenol indica la concentracién de fenol a la cual la biomasa
se inhibe, segun el modelo de Haldane. La variacién de esta variable no afecto en gran

medida ni los niveles en la estabilizacién ni el tiempo necesario para que el sistema se
estabilizara.
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Figura 34. Niveles de fenol y biomasa respectivamente al variar Kf

5.8.3. Constante de Saturacion del Fenol (Ks)

A diferencia de la constante de inhibicién de fenol, la constante de saturacion (termino que
se multiplica por la inhibiciébn competitiva provocada por el sulfuro y el amonio) presenta
un fuerte impacto tanto sobre el tiempo de estabilizacion, como sobre los niveles de
estabilizacion, dado que este parametro puede intensificar o amortiguar los efectos
inhibitorios del sulfuro y del amonio.

Figura 35. Niveles de fenol y biomasa respectivamente al variar Ks

5.8.4. Velocidad Maxima de Crecimiento ( 4,,,.)

Como era de esperarse, la variaciéon en la velocidad maxima de crecimiento afecta de
manera visible, tanto en el tiempo de estabilizacién, como en los niveles de las variables.
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Figura 36. Niveles de fenol y biomasa respectivamente al variar um

W[ T T T T = 3

5.8.5. Constante de Transferencia de Masa (kLa)

El modelo matematico toma la constante de transferencia de masa directamente
proporcional, de manera lineal, a la cantidad de oxigeno inyectado por el sistema de
aireacion. Al aumentar esta pendiente, es l6gico que aumente la cantidad de oxigeno que
es disuelto en el agua de manera efectiva. Esto quiere decir, a una menor transferencia
efectiva de oxigeno (poca turbulencia, alta turbiedad, baja velocidad, geometria del bio-
reactor ineficiente, pobre distribucion del sistema de boquillas en el fondo del bio-reactor),
menor va a ser el rendimiento del sistema.

Figura 37. Niveles de fenol y biomasa respectivamente al variar kLa

5.8.6. Concentracion de Saturacion de Oxigeno en el Agua (C)

La concentracion de saturacién de oxigeno en el agua determina la concentracion maxima
de oxigeno que el agua estudiada puede disolver en un momento determinado. Un leve
aumento de este parametro significa una mayor concentracién de oxigeno en el agua, y
por tanto un mayor porcentaje de remocién de fenol. Esto nos dice que el sistema real
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tendria mejores resultados en condiciones atmosféricas que permitan una mejor
disolucién del oxigeno en el agua, es decir, a nivel del mar.

Figura 38. Niveles de fenol, biomasa y oxigeno respectivamente al variar C

5.8.7. Rendimiento de la Biomasa con Respecto al Oxigeno (Yxo)

El rendimiento de la biomasa con respecto al oxigeno determina las unidades (mg/l) de
oxigeno necesarias para que una unidad de biomasa biodegrade una unidad de fenol. Un
mayor rendimiento significa que la biomasa consume menos oxigeno para lograr esta
tarea. Esto quiere decir que, si se desarrollara un pool de bacterias mas eficientes en la
demanda de oxigeno, el sistema real mejoraria notablemente los porcentajes de remocion
de fenol.
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Figura 39. Niveles de fenol, biomasa y oxigeno respectivamente al variar Y,
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5.9. RESULTADOS Y CONCLUSIONES

e El modelo matematico que se obtuvo al final de todo este desarrollo ha mostrado
describir con un alto porcentaje de fiabilidad los complicados fenbmenos que ocurren
al interior del bio-reactor de la refineria GCB. La mayoria de estos fendmenos ocurren
de manera simultanea, y la realizacion de muestreos para lograr identificarlos son
costosos, lentos, y no siempre permiten ver la totalidad del problema.

¢ El modelo matematico nos ha permitido jugar con cada uno de estos fendmenos de
manera independiente, y sus resultados han sido comparados con datos
experimentales y tomados de la literatura de manera satisfactoria, ofreciendo una
mejor comprension del sistema real.

e Como conclusiones del analisis del modelo matematico podemos plantear que:

e Los tiempos de residencia dentro del bio-reactor juegan un papel importante en los
niveles de fenol al momento de estabilizarse el sistema. Un aumento de solo la mitad
del tiempo de residencia produce casi el doble del porcentaje de remocion de fenol.
Una forma de aumentar el tiempo de residencia es disminuyendo el flujo del afluente.
Dado que este valor esta determinado por el flujo de los diferentes efluentes de
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procesos de la refineria, otra opcidén es aumentar el volumen del bio-reactor, pero
debido a los costos que esto implica, esta medida no es viable.

e También es de vital importancia el oxigeno inyectado al sistema, pues sin este es
imposible que haya biodegradacién. Es por tanto necesario que se incluyan sistemas
de aireacién en la segunda etapa del proceso, sino en la tercera etapa también. Esto
aumentaria el tiempo eficaz en el que la biomasa tiene oportunidad para biodegradar
el fenol.

e Cuando se realizaron pruebas con variaciones en las concentraciones de los
diferentes elementos en el afluente, se not6 que aunque el sistema es capaz de
soportar dichas variaciones, estas impiden que el sistema se estabilice, y ciertos picos
de concentraciones de algunos compuestos (sulfuro, pH a la entrada) pueden inhibir
parcial o totalmente la biomasa, incluso provocar su muerte. Es por esto que el control
de las concentraciones de estos compuestos aguas arriba es tan necesario.

e Aunque se asumidé que el 100% del sistema de aireacion funcioné durante las
simulaciones, también se hicieron pruebas con un 80%, 60%, e incluso solo un 50%
del sistema de aireacioén en funcionamiento, con tal de simular el desgaste visto en el
sistema real. Como era de esperarse, el modelo simulé pésimos niveles de remocion
de fenol, pero debido a la dificultad y costo de mantener un sistema de aireacion
funcionando a su total capacidad es dificil proponer soluciones al respecto.

e También se observd que el disefio el bio-reactor no favorece la disolucion del oxigeno
en el agua, y este se ve reflejado en un valor muy bajo del coeficiente de transferencia
de masa. Una solucién seria afiadir soluciones (i.e.: agitadores, disefio many-flow a la
entrada) que mejoren esta transferencia.

Como es necesario en todo trabajo académico, se toman las siguientes recomendaciones
para un posterior desarrollo y mejoramiento de este modelo:

e Una mejor aproximaciéon al modelo de determinacién de pH en funcién de las
concentraciones de especies disueltas en el agua.

e Una mejor descripcion del coeficiente de transferencia de masa, no solo en funcién
del oxigeno inyectado.

e Se recomendaria tomar en cuenta la descripcién hidrodindamica del bio-reactor, ya que
este presente “zonas muertas” donde es posible que no haya ningun tipo de
biodegradacion.
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6. APLICACION SOFTWARE

Una vez se contd con el objetivo principal del proyecto que es el modelo matematico, el
siguiente paso a seguir era la construccién de una interface amigable, funcional y practica,
la cudl sirviera para contener el modelo matematico en funcién de su uso y manipulacién
por parte del personal del ICP-ECOPETROL y la administracién de la PTAR GCB.

En relacion con la interface deseada por el personal de ECOPETROL, esta debia cumplir
con la siguiente lista de requisitos:

e La plataforma utilizada debia ser Microsoft Windows, teniendo en cuenta que es el
sistema operativo con el que cuentan la mayoria del personal de ECOPETROL.

e La aplicaciébn debia poder ser ejecutada en cualquier maquina Windows con el
minimo de requisitos de instalacion.

e Dado que este proyecto de grado se encuentra soportado en la primera de dos (2)
etapas previstas, el lenguaje de programacion escogido debia permitir la expansién
de la aplicacién. Ademas, el codigo desarrollado debia ser modular y transportable.

e Compatibilidad con la herramienta Microsoft Office Excel, la cual es ampliamente
utilizada por el personal de ECOPETROL.

e Facilidad para la introduccion de Ilos valores de Ilas variables cinéticas,
configuraciones de disefio y condiciones de funcionamiento.

e Medio gréfico y tabulado para la presentacién de los resultados de la simulaciéon. Y
por ultimo,

e Capacidad de introducir alteraciones en el funcionamiento de la simulacién para asi
poder recrear condiciones y escenarios reales de funcionamiento.

6.1. PRIMERA APROXIMACION DE LA INTERFACE

Durante el desarrollo del proyecto se realizaron varias reuniones de avance con el
personal del ICP-ECOPETROL vinculado al proyecto, donde era necesario contar con una
interface acorde al nivel de desarrollo del mismo para la presentacion de resultados y
avances.

Dada la complejidad de exportar el sistema de ecuaciones desde un archivo .m ejecutable
en MATLAB a una interface desarrollada en un lenguaje de programacién de propoésito
general, se opt6é por disefiar una interface ligera utilizando los componentes GUIDE del
mismo MATLAB. Estas primeras interfaces eran temporales y limitaban la informacién que
se mostraba y se tomaba del usuario. Aunque su usabilidad era igual de limitada, servian
al propésito de mostrar avances en el desarrollo de la estructura del modelo matematico,
de manera temporal, sin necesidad de exportar el modelo matematico a un ambiente
diferente.
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Figura 40. Primera aproximacion de la interface en MatLAB

DESARROLLO DE UN MODELO DE SIMULACION Y PROYECCION DEL PROCESO DE BIOTRANSFORMACION DE FENOL EN AGUAS
RESIDUALES INDUSTRIALES QUE PERMITA IDENTIFICAR OPORTUNIDADES DE MEJORAMIENTO EN EL BIOPROCESO DE
REMOCION DE FENOL DE LAS REFINERIAS DE BARRANCABERMEJA Y DE CARTAGENA.

PARAMETROS BIOREACTOR CORRIEMTE DE EMTRADA

B Barranca ad Fenol (ppm) : 458 Sulfuro [ppm) : 10
Yolumen [L] : 7600000 N. Boquillas : 10 Biiomasa Inicial (ppm] - 1) Carbonatos [ppm) : 300
Flujo [L#h] - 800000 M. Boquillas Funcionanda: 10 Amaonio [ppm] : 40 (Osigeno [ppm] o1
Tiempo de Residencia (k). Aire Inpectado [m37h] E45

pH Inicial T Coeficiente kla 0.0046

PARAMETROS CINETICOS

Kilfenal) [ppm] 51165 Umax (1/h) : o

Ki 3 . [zaturacion] [ppm] : 1021
i{amanio] [ppm] 18863 [ 1 () Sy
Kilsulfura] [ppm) : 18 Ko [oxigena) [ppm) 0.048

RENDIMIENTOS

udfenol : Juk:] ‘Y amonio 5.8

k- ’f Tiempo [h] : 100 Paso[h]: om
MUERTE

Tasa de muerte 2 Be-3 IMICI&R | LIMPIAR |

6.2. INTERFACE FINAL

Como solucién a los requerimientos planteados por el personal del ICP-ECOPETROL, la
solucién software desarrollada presenta las siguientes caracteristicas:

e Interface inteligente e intuitiva, dividida en ventanas, la cual intenta adelantarse a los
errores del usuario.

e Uso de archivos de texto planos como importadores/exportadores de los parametros
de la solucién numeérica, para facilitar la correccién de errores por fuera de la
interface.

e Presentacion de la herramienta segun los sistemas de bio-degradacion para los
cuales fue disefiada (GCB, GRC, Piloto), cada uno caracterizado plenamente.

e Presentacion en diferentes ventanas de aplicacion para cada nuevo sistema creado.

e Presentacion de diferentes escenarios simultaneos en ventanas independientes para
un mismo sistema.

e Casitodos los parametros numéricos involucrados en la simulacién son modificables.

e Presentacion de los parametros de disefio, funcionamiento y del proceso en ventanas
separadas.

e Independencia de los parametros de disefio, funcionamiento y del proceso para cada
sistema y para cada escenario.

e Varios modos de simulacién numérica.
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e Presentacion de resultados de manera grafica y tabulada, en ventanas
independientes de los planteamientos de la simulacion.

e Exportabilidad de los resultados.

6.2.1. Lenguaje de Programaciéon Escogido

Resolver el sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias simultdneas con una
ecuacion algebraica requiere de un lenguaje de programacioén con un alto desempeno
numérico. En esta definicidn cabe a la perfeccién la herramienta MATLAB, siendo por
esto la herramienta utilizada durante la etapa de desarrollo y validacién de los
modelos matematicos prototipos. Es de notar que MATLAB presenta serias
limitaciones al momento de disefiar interfaces amigables y practicas, por lo cual su
uso en el desarrollo de la aplicacion final fue descartado.

Para esta etapa se escogié Microsoft Visual C# .NET 2003, debido a su gran
capacidad de calculo numérico, aunque es inferior si se le compara con Microsoft
Visual C++ .NET 2003; C# es lo suficientemente flexible y facil de programar como
para soportar las posteriores expansiones y modificaciones en la interface y cddigo de
simulacion previstas para los siguientes dos afos de desarrollo del proyecto.

6.2.2. Graficas y Presentacion de Resultados

Para la presentacion grafica de resultados se escogidé la herramienta Steema
TeeChart.Lite v2 compatible con C# .NET. TeeChart se comporta como un plug-in
para Microsoft Visual Studio .NET, y se compila como librerias .dll junto con el archivo
ejecutable resultante. Estas librerias que se generan son de tamafio liviano y el Unico
requisito para el correcto funcionamiento de TeeChart es que éstas se encuentren en
la misma carpeta raiz del archivo ejecutable.

Visualmente, TeeChart es una herramienta atractiva, con diferentes modos de
presentacion de series de datos, amable con el usuario, y ligera. Desde el punto de
vista de programacion es una herramienta intuitiva, facil de utilizar y modificable tanto
en tiempo de compilacion como de ejecucion.

De igual forman, se utiliza la version Lite, la cual, aunque es gratuita, cuenta con todas
las opciones necesarias para presentar las simulaciones calculadas de manera
elegante, sencilla y completa.

6.2.3. Variables de Diseno y Modelo Cinético
Para darle flexibilidad a la aplicacién, los parametros necesarios para la simulacion,
como las configuraciones y disefios de cada etapa del bio-reactor, ademas de los

parametros del modelo cinético, pueden ser cargados desde archivos de texto con un
formato previamente validado. Esto da una independencia del cdédigo compilado al
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poder hacer correcciones a los valores de los parametros sin necesidad de modificar
el codigo fuente.

6.2.4. Escenarios Reales

Es posible importar desde archivos de texto y/o crear desde la aplicacion, tablas de
valores de concentraciones en el afluente y efluente, variantes o no en el tiempo, que
representen condiciones y escenarios vistos en planta. Estas alteraciones sirven como
punto de partida para la validacion del modelo asi como para la subsecuente
prediccion de problemas y toma de decisiones.

Estas perturbaciones, aunque puntuales, también pueden ser realizadas en tiempo
real modificando cualquier valor de las variables a tratar durante la ejecucién de la
simulacion.

6.2.5. Compatibilidad Con Microsoft Excel

Los resultados de la simulacién obtenidos pueden ser exportados a un archivo de
texto tabulado compatible con Microsoft Office Excel para un analisis mas detallado, o
bien para comodidad del usuario.

Dado el volumen de informacion que arrojan las simulaciones, el manejo de archivos
de texto planos tabulados permite el ahorro de espacio y tamafo de archivo al
transportar estos resultados de un computador a otro, asi como su lectura utilizando
cualquier tipo de editor de texto, independiente de la plataforma utilizada (Microsoft
Windows o Linux).
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6.3. DIAGRAMA DE CASOS DE USO

Figura 41. Diagrama de casos de uso
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6.4. VENTANAS DE LA APLICACION

Exportar
Datos
Pausar
Simulacion,

HO

Valores
Etapa |

A continuacién se presenta una breve descripcién de las ventanas de la aplicaciéon y su
respectivo comportamiento. Para mas informacién por favor dirijase a la ayuda contenida

en la aplicacién, utilizando para esto la tecla F1.

6.4.1. Ventana de Inicio

Esta es la primera ventana se le presenta al usuario. Desde aqui se puede escoger un
nuevo sistema a estudiar, sea un sistema como el localizado en la ciudad de Barranca
(PTAR GCB) un sistema como el localizado en la ciudad de Cartagena (Skim Pond GRC)

o un sistema de planta piloto (GCB U-4081C)

El usuario puede escoger abrir por defecto la ventana del escenario a simular, o escoger

cualquiera de las tres ventanas principales.
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Figura 42. Ventana de inicio
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6.4.2. Ventana de Escenario

Figura 43. Ventana de escenario
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Esta es la ventana principal con lo que respecta al inicio de corridas de simulacion. Desde
esta ventana se puede:
e Escoger el modelo cinético y la configuracion de bio-reactor para correr la simulacion.

e Determinar las concentraciones de los elementos en el afluente, ya sean constantes o
seleccionar el vector de entrada para concentraciones variantes en el tiempo.

e Establecer los parametros de funcionamiento del bio-reactor y condiciones iniciales
para la simulacion.

o Establecer el tiempo de simulacion, el paso de simulacion, y el tipo de céalculo de la
simulacion, ya sea por lotes o habilitando pausas determinados por el usuario.

6.4.3. Ventana de Diseino de Bio-reactor

Figura 44. Ventana de disefio de bio-reactor
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Muestra las caracteristicas de disefio del bio-reactor del sistema escogido. En esta
ventana se puede:

e Crear nuevos configuraciones de disefio del bio-reactor.
e Hacer modificaciones a la configuracion seleccionada.

e Salvar estos cambios en un archivo de texto plano debidamente formateado, y
posteriormente cargar estas configuraciones desde disco.
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6.4.4. Ventana de Modelo Cinético

Figura 4. Ventana de modelo cinético

[® Sistema 1, Modelo Cinetico PTAR GCB (BA-4008-09)
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Muestra los parametros que componen el modelo cinético que rige la simulacién. En esta
ventana se puede:

e Crear nuevos modelos cinéticos.
e Hacer modificaciones al modelo cinético seleccionado.

e Salvar estos cambios en un archivo de texto plano debidamente formateado, y
posteriormente cargar estas configuraciones desde disco.

Se recomienda no alterar no utilizar modelos cinéticos alterados, dado que éste esta
calibrado especialmente para el sistema.
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6.4.5. Ventana de Valores de Entrada/Salida

Figura 46. Ventana de valores de entrada/salida
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Tenga en cuenta que la hora cero (0] para log vectores de entrada se tomara a partir del cambio a continuo. Antes de esto, no e tomara
&n cuenta los valores del vectar

Esta ventana cumple la funcién de ingresar nuevos vectores de valores de entrada para
ser utilizados como perturbaciones en el afluente, o bien sea como grupos de datos
experimentales para ser comparados con los resultados de la simulacién. Estos vectores
también se pueden cargar desde archivos correctamente formateados.

6.4.6. Ventana de Graficos de Simulacién por Lote

Esta es la principal ventana utilizada para mostrar los resultados en pantalla.
Existe una de estas ventanas por cada etapa simulada. Cuenta con dos graficas:
una para los perfiles de biomasa, fenol, amonio y sulfuro, y una segunda con los
perfiles de oxigeno y pH. Presenta ademas los valores de cada variable tabulados
en el tiempo y un resumen de las condiciones de simulacién.
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Figura 47. Perfiles de fenol y biomasa en una simulacién por lotes
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Figura 48. Perfiles de oxigeno y pH en una simulacién por lotes
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Figura 49. Tabla de datos en una simulacién por lotes
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Figura 50. Resumen del escenario en una simulacioén por lotes
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6.4.7. Ventana de Grafico de Simulacion Pausada

Figura 51. Perfiles de las variables en una simulacion pausada
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Es la segunda ventana dedicada a la presentacion de resultados. Contiene una gréfica
gue se va actualizando a medida que avanza la simulacién, a una velocidad escogida por
el usuario en la ventana de escenario, en la lista de Modo de Simulacion.

Presenta la cualidad de poder pausar la simulacién para poder introducir modificaciones
de tipo puntual a cada una de las variables, Unicamente en la primera etapa.

Solo existe una instancia de esta ventana por escenario dado que todas las etapas
simuladas se presentan al mismo tiempo.
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ANEXOS

ANEXO A: ARCHIVOS UTILIZADOS POR LA APLICACION

La aplicacién software desarrollada utiliza archivos de texto planos correctamente
formateados para guardar los diferentes parametros de los que se alimenta la simulacién
numeérica.

Estos archivos son:

Archivos .PARAM

Contienen los parametros que determinan el modelo cinético. Existe un archivo de estos
por cada modelo cinético que se crea en la interface. Eliminar un modelo cinético de la
interface no borra el archivo, sencillamente lo descarga de la memoria.

Restriccion: Debe existir el archivo default.param, el cual contiene el modelo cinético por
defecto. Sin este archivo, la aplicacién no iniciara.

Archivos .CONF

Contienen los parametros de disefio para cada uno de los tres sistemas disponibles en la
interface. Existe un archivo de estos por cada disefio de bio-reactor que se crea en la
interface. Eliminar un disefio de bio-reactor de la interface no borra el archivo,
sencillamente lo descarga de la memoria.

Restriccion: Deben existir los archivos barrancaDefault.conf, cartagenaDefault.conf y
pilotoDefault.conf, que contiene los disefos por defecto para cada sistema. Sin estos
archivos, la aplicacién no iniciara.

Archivos .VAL

Contienen los valores de entrada/salida creados en la interface. Existe un archivo de
estos por cada vector que se crea en la interface. Eliminar un vector de la interface no

borra el archivo, sencillamente lo descarga de la memoria.

Estos archivos no presentan ninguna restriccion.
Archivos .LCON

Contienen la ultima configuracion con la que se inicié una simulacién, para cada sistema.
Estos archivos no son modificables por el usuario desde la interface, y solo son utilizados

96



para cargar la ultima configuracion de variables utilizadas cada vez que se crea un nuevo
escenario para un sistema en especifico. No presentan ninguna restriccion.

Archivos .GRAPH

Contienen toda la informacién numérica resultado de una simulacién correctamente
formateada con tabuladores para lograr asi una tabla compatible con Microsoft Excel,
ademas de un resumen de cada uno de los valores, parametros y configuraciones
utilizadas para la simulacion. No presentan ninguna restriccion.
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ANEXO B: REQUISITOS DEL SISTEMA

Para la correcta ejecucién de la aplicacion, se deben cumplir con los siguientes requisitos
de sistema:

e Windows 2000 / ME / XP

e Microsoft Framework 1.2, o mejor, o compatibilidad para poder instalarse.
e Unidad CD-ROM

e 10 MB de espacio en disco para su instalacién (110 MB si es necesario instalar
Microsoft Framework)

e 256 MB de memoria RAM en adelante

e Procesador de 1.5 GHz en adelante
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