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VII RESUMEN Y ABSTRACT 

Resumen 

Colombia es el séptimo país exportador de café soluble a nivel mundial y hace parte de un 
mercado en continuo crecimiento. Sin embargo, su producción conlleva a la generación de 
aguas residuales caracterizadas por un alto contenido de color, de Demanda Química de 
Oxígeno (DQO) (ca., 3.6 g de O2/l) , de materia orgánica soluble y de algunos componentes 
inhibitorios para los procesos biológicos. Las empresas productoras de café soluble de la 
región cafetera colombiana han resuelto parcialmente el problema utilizando métodos 
convencionales de tratamiento. Sin embargo, se enfrentan al reto del incremento de los 
vertimientos y a una legislación colombiana cada día más exigente. Con el objetivo de explorar 
procesos efectivos de tratamiento para reducir el color y obtener altos niveles de 
mineralización de los efluentes provenientes de esta industria, se estudian en esta tesis dos 
procesos electroquímicos: Electrocoagulación (EC) y los Procesos Electroquímicos Avanzados 
de Oxidación (PEAOs). Dentro de los PEAOs se seleccionó la Oxidación Anódica (OA) como la 
opción más adecuada para tratar las aguas residuales de esta industria. Inicialmente, para EC 
y OA se encontraron las condiciones óptimas de operación a través de diseños experimentales 
del tipo Box-Behnken alcanzando reducciones de color de 95% con EC y 96% con OA. Las 
reducciones de DQO fueron de 56% para EC y de 50% para OA. La primera parte del estudio 
demostró que el proceso de EC requiere menor cantidad de reactivos y genera menor cantidad 
de lodos que un proceso de tratamiento primario convencional como Coagulación-Floculación 
y que la EC necesita ser complementada con otra tecnología para alcanzar los estándares 
impuestos por la legislación colombiana vigente respecto a la concentración de DQO (i.e., 1.0 
g/l). En el caso de OA se predijo que una concentración de DQO dentro de estos estándares se 
alcanzan a las 2.5 horas de operación, lo que implica altos costos operacionales (ca., 30 
USD/m3). Para potencializar sinérgicamente las ventajas y disminuir las limitaciones de EC y 
OA, en una segunda parte del trabajo se analizaron dos esquemas secuenciales conformados 
por una primera etapa de EC y una etapa posterior de depuración con OA. El primer esquema 
utilizó la pareja grafito-acero en la OA y NaCl como electrolito de soporte (E.S.I) mientras que 
el segundo utilizó la pareja Diamante dopado con boro (DDB)-acero para la misma etapa y 
Na2SO4  como electrolito de soporte (E.S.II). A través de diseños experimentales y modelos 
polinómicos se optimizaron estos esquemas para alcanzar los requisitos impuestos por la 
legislación colombiana con los menores costos operacionales. Así, se obtuvieron reducciones 
de DQO de 71.4% para E.S.I y 73.7% para E.S.II y costos operacionales de 10.8 y 8.4 USD/m3 
para el E.S.I y E.S.II, respectivamente. Respecto a los niveles de mineralización, se alcanzaron 
reducciones de 65% y 72% del Carbono Orgánico Total (COT) mientras que la reducciones de 
color fueron mayores a 96%. Considerando el impacto de los efluentes tratados sobre el 
ambiente se demostró que, con cualquiera de los dos esquemas secuenciales propuestos, la 
solución bajo estudio se degrada a un efluente que no es tóxico para organismos acuáticos 
sensibles a la contaminación. 
 
Palabras clave: Tratamiento de aguas residuales industriales, Café soluble, 
Electrocoagulación, Oxidación Anódica, Integración de procesos.  



           
VIII PROCESOS ELECTROQUÍMICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES PROVENIENTES DE LA 

INDUSTRIA DE CAFÉ SOLUBLE 

 

Abstract 

Colombia ranks as sevenths in world  exporters of instant coffee and this market is 
continuously growing. However, its production leads to the generation of wastewater with a 
high content of color, Chemical Oxygen Demand (COD) (ca. 3.6 g of O2 / l), soluble organic 
matter and some inhibitory components for biological processes. Colombian soluble coffee 
companies have partially solved this problem using conventional methods of treatment but 
they face the challenge of increasing production and meeting the current Colombian 
environmental legislation (CEL). Thus, two electrochemical processes were studied in this 
thesis in order to define effective treatment processes to reduce color and to reach high levels 
of mineralization of wastewater coming from that industry: Electrocoagulation (EC) and 
Electrochemical Advanced Oxidation Processes (EAPs). Considering EAPs, Anodic Oxidation 
(AO) was selected as the most suitable option to treat soluble coffee wastewater. Thus EC and 
AO operating conditions were optimized using Box-Behnken experimental designs. The 
treated effluent achieved color reductions of 95% and 96%, and COD reductions of 56% and 
50% for EC and AO, respectively. In addition, EC required lower amount of chemical reagents 
than a conventional primary treatment as well as it generated lower volume of sludge. In 
contrast, the analysis proved that EC needs to be coupled with another technology to reach the 
permissible discharge limit of COD concentration allowed by CEL (i.e., 1.0 g of O2 / l).  On the 
other hand, a kinetic analysis showed that OA required ca. 2.5 hours to meet COD limits and 
involved a high operational costs (ca. 30 USD/m 3). In order to improve the wastewater 
treatment, two schemes were proposed. Each one consisted of EC coupled sequentially with  
OA. The first scheme (E.S.I) used graphite and stainless steel as electrodes in the OA stage and 
NaCl as the supporting electrolyte. The second one (E.S.II) consisted of boron doped diamond 
(BDD) and stainless steel electrodes and Na2SO4 as the supporting electrolyte. These schemes 
were optimized to enhance COD removal with the lowest operational costs. The 71.4% and 
73.7% of COD reduction were achieved by E.S.I and E.S.II , respectively, with operational cost 
of 10.8 and 8.4 USD/m3. Moreover, the E.S.I and E.S.II let to remove 65% and 72 % of the Total 
Organic Carbon (TOC) while the color removal was higher than 96%. Finally, this research 
showed that both of the sequential schemes yielded a non-toxic effluent for aquatic organisms 
sensitive to pollution . 
 
 
Keywords: Wastewater treatments, Soluble coffee, Electrocoagulation, Anodic Oxidation, 
Process integration. 
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Resumen 

El cultivo del café ha sido vital en el desarrollo de Colombia. De él se desprenden 
muchas industrias paralelas como la de café soluble que en la actualidad es uno de los sectores 
con mayor crecimiento internacional. Sin embargo, su elaboración conlleva a la generación de 
aguas residuales con alto contenido de color, materia orgánica y componentes inhibitorios de 
procesos biológicos. Las empresas productoras de café soluble de la región cafetera 
colombiana, que habían resuelto parcialmente el problema de tratamiento de estos 
vertimientos con tecnologías convencionales, se enfrentan al incremento de su producción y a 
una legislación colombiana cada día más exigente. En este capítulo se analizan varias 
alternativas de tratamiento. Inicialmente se examina el proceso de electrocoagulación (EC), 
una tecnología relacionada con la coagulación química pero con la capacidad de generar menos 
residuos secundarios. Como segunda opción se revisan los Procesos Avanzados de Oxidación 
(PAOs). Dentro de la exploración de los PAOs se enfoca específicamente el estudio en los 
Procesos Electroquímicos Avanzados de Oxidación (PEAOs) por su capacidad de eliminar 
compuestos recalcitrantes con una mínima adición de reactivos para que desempeñen el 
tratamiento completo o sean un complemento al proceso de EC. Finalmente en el capítulo se 
presentan los objetivos, alcances y contenido de la tesis. 

  



 
3 IMPORTANCIA DEL ESTUDIO Y PLANTEAMIENTO DE LOS TRATAMIENTOS ALTERNATIVOS 

1.1 Colombia, el país del café 

En el comercio de materias primas del siglo XX, el café fue el segundo producto básico o 
commodity más transado. Solo el petróleo consiguió superar el valor del café. Esto permitió 
que países como Colombia atravesara por una bonanza económica y consolidara su economía 
entorno a la producción cafetera. Las exportaciones de café en Colombia influyeron también 
en aspectos culturales, políticos e institucionales. Su papel en el desarrollo de los medios de 
transporte, en la protección industrial y en la generación de empleo fue vital. Fue además un 
medio de integración nacional (Palacios, 2009).  
 
En la actualidad, aunque el mercado del café no tiene la misma importancia mundial del siglo 
XX, sigue siendo para el país un sector vital. En Colombia existen 588 municipios cafeteros, 
donde se han sembrado 940 mil hectáreas de café (USDA, 2018a). Su cultivo ha empleado 
directamente a 800 mil personas aproximadamente, esto es el 32% de los empleos generados 
por la agricultura e, indirectamente, puede llegar a emplear a 2.5 millones en su producción, 
lo que representa el 31% de la mano de obra agrícola en el país (Federación Nacional de 
Cafeteros de Colombia, 2014). 
 
Los niveles de exportaciones de café en Colombia para el 2017 fueron cercanos a los 13 
millones de sacos, equivalentes a aproximadamente 2800 millones de dólares (Figura 1.1). Con 
esto el país se ubicó en la tercera posición después de Brasil y Vietnam como los más grandes 
exportadores mundiales de productos relacionados con este fruto (USDA, 2018b). Aunque 
primordialmente se esté exportando el grano verde, el comercio de café soluble ha venido 
creciendo en los últimos años y ya representa un porcentaje importante de ventas en el 
exterior según la Federación Nacional de Cafeteros (7.4%, Figura 1.1). Colombia, en este tipo 
de cafés, se ha destacado por la calidad en el origen del grano y sus adecuados procesos de 
producción (Portafolio, 2014). La tendencia mundial también ha marcado la comercialización 
de café soluble como un sector en constante desarrollo de tal forma que se estiman 
transacciones por cerca de 28 mil millones de dólares anuales y se cree que para el 2020 
crecerán en 8.3 mil millones adicionales (Shoup, 2016).  
 

 
Figura 1.1: Exportaciones relacionadas con el café para el 2017 (Fuente: Federación 

Nacional de Cafeteros de Colombia, 2018) 
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1.2 El café soluble y su proceso de producción 

El término café soluble o instantáneo hace referencia al polvo o granulado que queda luego de 
que al extracto de café se le ha retirado el agua (Federación Nacional de Cafeteros de Colombia, 
2014). En 1901, Sartori Kato creó en Japón la primera técnica para la elaboración de este tipo 
de café usando un proceso similar al utilizado en la producción de té instantáneo. Su 
producción a escala comercial se generó solo hasta 1938 por Nescafé® ante el amplio mercado 
que representó el frente de batalla durante la Primera Guerra Mundial (Spencer, 2015). Por su 
practicidad en la preparación y el incremento de calidad en sus propiedades, el café soluble es 
un producto que no ha perdido vigencia y, por el contrario, cada vez gana más consumidores 
(International Coffee Organization, 2014). 
 
La producción de café soluble desde el grano verde (Figura 1.2), requiere inicialmente que este 
sea tostado (torrefacción). Es allí donde ocurre un proceso de pirolisis para la formación de 
azucares y su característico color café oscuro (Rodrigues y Bragagnolo, 2013). Este proceso se 
lleva a cabo a condiciones controladas para mantener la calidad de la materia prima. En esta 
parte del proceso se mezclan granos de diferentes tipos para obtener características especiales 
del producto. Luego, el grano es molido y posteriormente se extrae una solución concentrada 
en componentes volátiles y sólidos solubles con el aroma y sabor característicos del café. Esta 
extracción se realiza con agua a alta temperatura (ca., 175 °C) y presiones mayores a la 
atmosférica para evitar la evaporación de la solución (Mussatto et al., 2011). La cantidad de 
extracto que se puede obtener depende de la especie y del origen del grano. Un grano verde 
tipo robusta, por ejemplo, permite obtener mayor cantidad de extracto que uno tipo arábigo; 
aunque su sabor podría ser menos apetecible. Posteriormente, se obtienen mayores 
concentraciones de las sustancias solubles en el extracto a través de alguna de las siguientes 
vias: (i) una operación de evaporación, o (ii) una operación de crioconcentración. La 
evaporación es la tecnología más recurrente en esta industria. En ella se disminuye la presión 
hasta que la solución se evapore a temperaturas cercanas a 45°C preservando así las 
propiedades del café que se pueden perder por un excesivo calentamiento. La 
crioconcentración consiste en enfriar el extracto a temperaturas inferiores a 0°C. Bajo estas 
condiciones, el agua en el extracto forma cristales de hielo mientras la solución con café 
permanece en estado líquido. Removiendo posteriormente los cristales a través de filtros 
especiales, se obtiene una solución mucho más concentrada (Federación Nacional de Cafeteros 
de Colombia, 2014). Tal operación permite mantener el aroma y sabor original incluso en 
mayor medida que una operación de evaporación, aunque su implementación requiere una 
inversión de capital más alta.  
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Figura 1.2: Proceso de producción de café soluble y porcentajes aproximados de generación 

de aguas residuales (Fuente: Wee-Ean (2008) y Federación Nacional de Cafeteros de 
Colombia (2018)) 

Otro aspecto relevante en la producción de café soluble de buena calidad es el proceso de 
secado. Existen dos formas que se utilizan en el país para la eliminación de agua y la obtención 
del producto granular o en polvo. La primera es el secado por aspersión (proceso spray dried). 
En esta operación, el extracto concentrado de café se atomiza en la parte superior de una 
cámara de gran altura. A la cámara se le suministra aire a temperaturas entre 200 y 300°C, lo 
que permite remover el agua del café atomizado de tal forma que en el fondo de la cámara se 
recolectan las partículas secas de café soluble. La segunda opción es una operación de 
liofilización. En ella, el extracto de café es sometido a bajas temperaturas (ca., -50°C) a 
condiciones severas de vacío (de menos de una milésima de la presión atmosférica) de forma 
tal que una adición marginal de calor permite retirar los remanentes de agua congelada por 
sublimación y obtener un café soluble libre de agua. Este tipo de operación genera un producto 
de superior calidad que el obtenido por aspersión ya que evita que los delicados aromas se 
pierdan por un excesiva temperatura; sin embargo, la liofilización es una operación más 
costosa y compleja que el proceso de aspersión (Federación Nacional de Cafeteros de 
Colombia, 2014). 
 
Cualquier esquema de producción que se utilice para la elaboración de café soluble genera 
aguas residuales. La principal fuente de estas aguas residuales proviene de los sumideros 
presentes a lo largo del proceso así como del lavado de las unidades de operación (Figura 1.2, 
parte inferior). Las aguas residuales con esta procedencia serán consideradas como el eje de 
estudio. En la literatura adicionalmente se reporta que se generan entre 40 y 45 metros cúbicos 
de agua residual por tonelada procesada de café (Bejankiwar et al., 2003; Oller et al., 2011) 
aunque estos valores pueden depender de las prácticas de ahorro de agua, el tipo de 
extracción, y las técnicas aplicadas para remoción de sólidos (Dinsdale et al., 1997a; Fernandez 
and Forster, 1993). 

1.3 Características de las aguas residuales de la producción 
de café soluble vs legislación colombiana 

La producción de café soluble acarrea la producción de agua residual con un considerable nivel 
de contaminación (Bejankiwar et al., 2003). Su composición está conformada por una mezcla 
de sustancias complejas. En la Tabla 1.1 se hace una aproximación a las posibles sustancias 
que puede contener este tipo de aguas y sus porcentajes en masa. Se puede decir que estas 
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aguas residuales pueden poseer un elevado contenido de moléculas de alto peso molecular 
como polisacáridos y proteínas. Otros compuestos que se pueden encontrar en el efluente del 
café son melanoidinas, taninos (en bajas concentraciones), alcaloides como cafeína o 
trigonelina y ácidos clorogénicos. Estos componentes, cuando se descargan al medio ambiente, 
dificultan el proceso de degradación natural de la materia orgánica que los acompaña (Novita, 
2016). 
 

Tabla 1.1: Aproximación a la composición del agua residual proveniente de la industria de 
café soluble (Datos tomados de Clarke and Macrae, 1985; Farah, 2012; World Health 

Organization, 1991). 
Componente % en masa 

Minerales 8.8-10.0 
Cafeína 2-5.1 

Trigonelina 1-2 
Lípidos 0.2-1.6 

Ácidos clorogénicos totales 5.2-7.4 
Ácidos no volátiles 1.5-4.9 

Oligosacáridos 5.2-7.4 
Polisacáridos totales 50-60 

Proteínas 12.6-21.0 
Ácidos húmicos 15 

 
Para desarrollar la investigación por fines prácticos se utilizó como matriz de estudio una 
solución sintética. La preparación de esta solución se describe detalladamente en el capítulo 2. 
Sus características representan fielmente al promedio de las aguas residuales producidas por 
una industria de café soluble localizada en el departamento de Caldas. La información 
específica suministrada por esa empresa productora no se reporta por su solicitud de 
confidencialidad en los datos. En la Tabla 1.2, en cambio, se reportan las características más 
relevantes de la solución sintética y se incluyen los límites máximos permitidos por la 
legislación colombiana (Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible de Colombia, 2015) 
para vertimientos puntuales provenientes de actividades asociadas con la elaboración de café 
soluble a cuerpos de aguas superficiales. Los métodos aplicados para la medición de cada una 
de dichas propiedades fisicoquímicas se describen en el capítulo 2. 

 
Tabla 1.2: Caracterización de la matriz bajo estudio (resultados propios) y límites máximos 

permisibles por la legislación ambiental colombiana para la industria de café soluble. 

Parámetro Unidades Muestra Legislación colombiana* 

pH (-) 4.71±0.15 6.0-9.0 
Demanda Química de Oxígeno (DQO) g/l  3.610±0.061 1.000 

Demanda Biológica de Oxígeno (DBO5) g/l  0.726±0.026 0.600 
Relación DBO5/DQO (-) 0.201±0.011 Análisis y reporte 

Sólidos Suspendidos Totales (SST) g/l  0.051±0.015 0.400 

Color U Pt-Co 3518±17 Análisis y reporte 

Alcalinidad mg CaCO3/l  70±9 Análisis y reporte 

Conductividad µS/cm 465±34 Análisis y reporte 
Carbón Orgánico Total (COT) g/l  1.322±0.026 No reporta 

AOS (-) -0.096±0.012 No reporta 
*Resolución 0631 del Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible de Colombia (2015) 
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De los valores presentados en la Tabla 1.2, se infiere que el agua residual de la industria 
monitoreada posé una concentración de DQO que supera en más de tres veces los límites 
permitidos por la legislación ambiental colombiana. Adicionalmente, el efluente se caracteriza 
por un pH ácido y una alta carga orgánica que tampoco cumplen los estándares ambientales 
del país en relación al rango de pH permisible y DBO5. Su composición está conformada en 
promedio por compuestos reducidos según el valor negativo del AOS. Por otro lado, como se 
puede observar, la relación DBO5/DQO es inferior a 0.4 (conocido como el límite de 
biodegradabilidad), lo que indica que la solución es poco biodegradable (Marco et al., 1997). 
Esta es una de las razones de la baja efectividad de los procesos biológicos para tratar este tipo 
de efluente. La magnitud del problema ambiental se incrementa debido a que estas aguas 
también poseen un color oscuro que podría interferir con la normal radiación solar hacia los 
organismos acuáticos y alterar la cadena trófica de cualquier cuerpo de agua, si ellas son 
vertidas sin un tratamiento previo. 
 
Para evidenciar el variado grupo de moléculas que conforma la solución sintética se 

complementó la caracterización inicial con un análisis de Distribución de Pesos Moleculares, 
DPM (Figura 1.3). La metodología de medición se describe en la sección 2.4.10. A través de esta 

distribución se corrobora que existe una significativa presencia de macromoléculas (pesos 

moleculares mayores a 30 kDa; 1 kDa es equivalentes a 10000 Dalton; 1 dalton es igual al peso 

de un átomo de hidrógeno: 1.657×10-24 gr). A este grupo de moléculas se debe el 10% de la 

coloración y el 14% de la concentración de DQO de la solución. De otro lado, las moléculas de 

un tamaño intermedio (entre 1 a 30 kDa) aportan el 24% en color y 41 % en DQO del total 

presente en la solución. Una remoción de las moléculas medianas y grandes de la matriz bajo 

estudio conllevaría a una reducción de color y de DQO cercanas 34% y 55%, respectivamente. 

El cambio de color generado a través de la extracción de sustancias con pesos moleculares 

intermedios y altos se puede observar en las fotografías dentro de la Figura 1.3.  

 
Figura 1.3: DPM de las aguas residuales de la industria bajo estudio 
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Para tratar la compleja mezcla de sustancias que conforma el agua residual proveniente de la 
producción de café soluble, las empresas locales generadoras han recurrido a métodos 
convencionales de tratamiento que disminuyen las cargas contaminantes hasta niveles 
insuficientes para un adecuado manejo ambiental. Consecuentemente, su decoloración y 
mineralización se convierte en una prioridad para la protección del recurso hídrico del país. A 
continuación se describen aquellos procesos convencionales empleados por las empresas y las 
alternativas que se proponen en la tesis para obtener tratamientos más eficientes y alcanzar 
mayores niveles de descontaminación.  

1.4 Métodos de tratamiento para las aguas residuales 
generadas en la industria de café soluble 

Diferentes métodos pueden usarse para el tratamiento de aguas residuales industriales. 
Inicialmente se requiere un pretratamiento que elimine del agua el material de gran tamaño 
que pueda posteriormente obstruir las bombas y canalizaciones a través de métodos como el 
desbaste o el desarenado. En este pretratamiento también se realiza un desengrasado inicial 
(Alasino, 2009). Luego del pretratamiento se utilizan típicamente tres conjuntos de procesos 
para alcanzar el objetivo de obtener un efluente industrial que no represente peligro para el 
medio ambiente (Figura 1.4) (Centro de las Nuevas Tecnologías del Agua, 2012). El grupo de 
métodos conocido como “tratamiento primario” se encarga de disminuir la cantidad de 
materia flotable o sedimentable y las grasas o aceites remanentes. Aquí también se elimina la 
turbiedad de las soluciones. A él pertenece la operación de flotación con inyección de aire y el 
proceso de coagulación-floculación (C-F).  
 
Posteriormente, las aguas residuales se dirigen hacia un “tratamiento secundario” con el 
propósito de remover la carga orgánica disuelta utilizando tratamientos biológicos. Estos 
procesos son generalmente efectivos cuando la relación DBO5/DQO de la solución a tratar está 
por encima del límite de biodegradabilidad (v.g., mayor a 0.4). Los procesos biológicos a su vez 
son clasificados dentro de cuatro grupos principales. De acuerdo al elemento que acepta 
electrones en los procesos de oxidación de la materia orgánica, los tratamientos biológicos 
pueden ser: (i) Procesos aeróbicos, aquí el oxígeno es el aceptor de electrones. En ellos existen 
altas tasas de crecimiento bacteriano con su consecuente generación de lodos. Dentro de esta 
categoría se encuentran la tecnología más frecuente para tratar aguas residuales residenciales, 
los lodos activados. Se ubican también en este grupo los bio-reactores de película y los 
reactores de discos rotatorios; (ii) Procesos anaeróbicos para los cuales el aceptor de electrones 
es el CO2 o una parte de la materia orgánica contenida en el agua residual. De estos procesos 
se obtienen altas producciones de metano. Dentro de este tipo de sistemas se encuentran los 
reactores de flujo ascendente (Up-flow Anaerobic Sludge Blanket, UASB), reactores de lecho 
fluidizado (Anaerobic Fluidized Bed Reactor, AFBR), reactores anaerobios con deflectores 
(Anaerobic Baffled Reactor, ABR); (iii) Procesos anóxicos donde, ante la ausencia de oxígeno, el 
aceptor de protones es el NO3- que debe encontrarse presente en el agua residual. Como 
ejemplo de estos procesos se puede encontrar la denitrificación con cultivo en suspensión y la 
denitrificación de película fija; y (iv) Procesos combinados donde pueden producirse en una o 
varias etapas los fenómenos anaerobios, aerobios y/o anóxicos (Nodal, 2001). 
 
Para aguas residuales que contienen sustancias recalcitrantes o con altos contenidos de 
nutrientes se requiere una tercera etapa de depuración, denominada “tratamiento terciario”. 
En ella se busca reducir aún más la concentración de esas sustancias en el agua hasta 
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concentraciones seguras para el medio acuático. Los tratamientos terciarios hacen uso de 
procesos u operaciones tales como filtración (v.g., ultrafiltración o micro filtración), 
transferencia de fase (v.g., adsorción), y/u oxidación (v.g., adición de agentes oxidantes fuertes 
como hipoclorito o permanganato). 
 

 
Figura 1.4: Representación esquemática de los grupos de tratamientos empleados para 

aguas residuales industriales (adaptado de Centro de las Nuevas Tecnologías del Agua, 2012) 
 
En el caso específico de las aguas residuales provenientes de la industria de café soluble, los 
tratamientos convencionales de las empresas generadoras en Colombia involucraban 
principalmente tratamientos primarios y secundarios, aspecto que se ha venido modificando 
con las mayores restricciones estipuladas en la reciente legislación. El tratamiento primario a 
través de C-F es estudiado en detalle en el capítulo 3 de esta tesis. Por otro lado, algunos 
tratamientos secundarios que han sido reportados para el tratamiento de las aguas bajo 
estudio se resumen en la Tabla 1.3. Allí se incluyen la efectividad de cada proceso (en función 
de parámetros como la reducción de contaminantes). Para estos procesos principalmente se 
usan reactores UASB con microorganismos mesófilos o termófilos (los primeros son 
microorganismos cuyo crecimiento óptimo se origina en condiciones moderadas y los 
segundos a temperatura superiores a 45°C). No obstante, las cargas máximas de estos 
reactores son modestas debido a la presencia de componentes inhibitorios e incluso su 
operación puede ser inestable con variaciones en su alimentación (Dinsdale et al., 1997b). 
También se observa que los tiempos de residencia en estos sistemas son altos. Pese a que los 
tratamientos secundarios son tecnologías de bajo costo y bien establecidas, debido a la baja 
biodegradabilidad del efluente bajo estudio, no son lo suficientemente efectivos para alcanzar 
los estándares requeridos para una disposición segura del vertimiento. 
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Tabla1.3: Tratamientos secundarios reportados en la literatura para las aguas 
residuales provenientes de la industria de café soluble. 

Tecnología 
Condiciones 

iniciales 
Parámetros de 

operación 
Efectividad Referencias 

/País 

Filtro anaerobio 
mesófilo o 
termófilo  

DQO: 4.0 g/l 
Tiempo de 

residencia: 24 h 

Sistema mesófilo: 
Red. DQO: 63% 

Sistema termófilo: 
Sistema inestable 

Fernández y 
Forster (1993), 

Reino Unido 

Reactor UASB 
DQO: 4.0 g/l 
DBO5: 1.5 g/l  
SST: 1.5 g/l 

Tiempo de 
residencia: 15 h 

Red. DQO:25% 
Red. DBO5: 47% 
Red. SST: 40% 

Hajipakkos 
(1992), Chipre 

Reactor UASB 
mesófilo o 
termófilo  

DQO: 
7.4 g/l 

Tiempo de 
residencia: 24 h 

Sistema mesófilo: 
Red. DQO: 68% 

Sistema termófilo: 
Red. DQO:63-68% 

Dinsdale et al. 
(1997a, 1997b), 

Reino Unido 

Red.: Reducción 

1.5 Alternativas de tratamiento 

Con el objetivo de diseñar un proceso de tratamiento con mayor eficiencia a los reportados en 
la literatura, como alternativas se estudian la Electrocoagulación (EC), con el objetivo de 
establecer su capacidad y ventaja relativa sobre el desempeño del proceso de coagulación 
convencional, y los Procesos Avanzados de Oxidación (PAOs). Los PAOs son considerados 
como una excelente alternativa de tratamiento de aguas residuales debido a que, en muchos 
casos, permiten alcanzar la degradación completa del contaminante aunque esté presente en 
bajas concentraciones. Aunque este tipo de tecnologías está clasificados dentro de la categoría 
de tratamientos terciarios (como se resalta en la Figura 1.3) su versatilidad y eficiencia les 
permite ser utilizados como pretratamientos de los sistemas biológicos o incluso llegar a 
reemplazarlos. La configuración final del tratamiento global cuando se utilizan los PAOs se 
encuentra principalmente ligada a aspectos económicos (Oller et al., 2011). De allí la 
importancia de considerar este factor en cualquier análisis de sistemas de tratamiento. En el 
capítulo 4 se analiza en detalle el proceso EC.  Algunos detalles de los PAOS se describen a 
continuación. 

1.5.1 Procesos Avanzados de Oxidación (PAOs) 

Los PAOs se basan en la producción in situ del radical hidroxilo (·OH), responsable de generar 
y acelerar cambios profundos en la estructura química del contaminante. Este radical es uno 
de los agentes oxidantes más fuertes usados en tratamientos de aguas residuales y 

potabilización (Mahamuni y Adewuyi, 2010; Zhou y Smith, 2002). El radical ·OH es capaz de 
degradar o mineralizar completamente y de forma no selectiva diferentes contaminantes a 
productos inocuos (Domènech et al., 2001; Swaminathan et al., 2013). Otras propiedades 
destacadas del radical hidroxilo se muestran en la Figura 1.5 (modificada de Oppenländer, 
2015). 
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Figura 1.5: Características destacadas del radical hidroxilo para el tratamiento de aguas 

residuales  
 

El nombre de PAOs, para clasificar este grupo de procesos de tratamiento de aguas, fue 
propuesto por Glaze et al. (1987). En las pasadas dos décadas, los PAOs han demostrado ser 
unos métodos poderosos y eficientes para la degradación de sustancias y/o la mineralización 
de contaminantes estables, inhibitorios o tóxicos (Legrini et al., 1993) y su interés científico 
sigue en aumento. Los PAOs pueden ser clasificados en dos grupos: procesos fotoquímicos y 
procesos no-fotoquímicos dependiendo si una fuente UV/visible es o no utilizada para generar 
los radicales hidroxilo. Algunos de los principales PAOs fotoquímicos son UV/H2O2, UV/O3, 

fotocatálisis heterogénea y procesos Foto-Fenton; y dentro de los PAOs no-fotoquímicos se 
encuentran tecnologías como procesos Fenton, ultrasonido, cavitación hidrodinámica y los 
Procesos Electroquímicos Avanzados de Oxidación (PEAO). Las principales ventajas y 
desventajas de los PAOs se resumen en la Tabla 1.4. Se destaca que los PAOs son métodos 
químicos que transforman la materia en la mayoría de casos en sustancias inocuas y no existe 
únicamente un cambio de fase del componente nocivo para el ambiente como puede ocurrir 
en procesos como la adsorción. Por otro lado, los PAOs son tecnología relativamente reciente 
y en muchos casos los diseños y su aplicación no han sido claramente establecidos. Por la 
misma razón su construcción y sus materiales están en una etapa de desarrollo que en varios 
casos se derivan en altos costos de implementación. 

Tabla 1.4: Ventajas y desventajas de los PAOs. 
Ventajas  Desventajas 

¶ Transforman químicamente al 
contaminante (no es sólo un cambio de 
fase). 
¶ Permiten obtener la mineralización 
completa del contaminante. 
¶ Usualmente no generan lodos que 
eventualmente requerirán tratamiento o 
disposición. 
¶ Son efectivos para contaminantes 
refractarios que presentan resistencia a 
otros métodos de tratamiento. 

¶ Costos de operación y de capital altos en 
comparación con procesos fisicoquímicos 
y/o biológicos convencionales. 
¶ Las reglas de diseño y la aplicación a gran 
escala aún no están claramente 
establecidas. 
¶ Si el proceso no es apropiadamente 
seleccionado se podrían formar 
componentes más tóxicos que los iniciales 
en las aguas tratadas. 

Para la industria de café soluble existen estudios reportados que se basan principalmente en 
tecnologías fotoquímicas para el tratamiento de sus efluentes vía PAOs (Tabla 1.5). Ellos 
reportan alta mineralización o reducción de color. La reducción de DQO es moderada pero el 
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tiempo de operación es bajo si se comparan con los procesos biológicos. En algunos de los 
estudios reportados, las evaluaciones de desempeño fueron realizadas diluyendo las aguas 
residuales originales de la industria y en los resultados obtenidos por Zayas et al. (2007), los 
PAOs son utilizados reemplazando al tratamiento secundario, luego de una etapa de C-F. Estos 
procesos fotoquímicos pueden tener como atenuante la disposición eficiente de las lámparas 
de radiación UV/Vis en el diseño de las unidades de tratamiento. Esta desventaja se puede 
incrementar teniendo en cuenta el color oscuro de las aguas residuales de tal forma que si el 
tratamiento primario no es lo suficientemente eficiente para eliminar ese color puede generar 
ciertos niveles de inhibición de la energía radiante. El diseño podría ser complejo y podría 
acarrear mayores costos de inversión que una tecnología no fotoquímica. 
 

Tabla 1.5: PAOs reportados en la literatura para las aguas residuales provenientes 
de la industria de café soluble. 

Tecnología 
Condiciones 

iniciales 
Tiempo de 
radiación 

Efectividad Referencias 

UV/H2O2 
DQO:1.9 g/l  

Turbidez: 139 
NTU  

35 min. 
Red. DQO*: 63% 
Red. Color*: 95%  

Red. turbidez*: 96%  

Zayas et al. 
(2007) 

UV/O3 
DQO: 1.9 g/l 

Turbidez:139 NTU 
35 min. 

Red. DQO*: 63% 
Red. Color*: 96% 

Red. turbidez*: 96% 

Zayas et al 
(2007) 

Foto-Fenton 
asistida por UV 

COT**: 0.11 g/l 
DQO**:.0.6 g/l  

200 min. 
Red. COT: 90 %  

Red. Color: 100% 
Tokumura et al. 

(2006) 

Foto-Fenton 
utilizando luz 

solar 

COT**: 0.11 g/l 
DQO**: 0.45g/l 

70 min. 
Red. COT: 82%  
Red. Color: 92% 

Tokumura et al. 
(2008) 

*Después de un pretratamiento de C-F;**Aguas residuales diluidas. 
 

También existen procesos PAOs no-fotocatalíticos reportados para tratar efluentes de 
industrias con similares características al generado en la producción de café. Estos procesos 
están relacionados principalmente con PEAOs. A partir de efluentes con altas concentraciones 
iniciales de DQO se han logrado reducciones importantes de contaminantes (DQO, COT y/o 
color). Aprovechando ventajas operativas sobre otras PAOs, tales como la baja o nula adición 
de reactivos y la generación in-situ de un cóctel de agentes oxidantes fuertes (Chaplin, 2014), 
se escogieron estos procesos para un análisis detallado.  

1.6 Objetivos, alcance y contenido de esta tesis 

El objetivo principal de esta tesis de doctorado en Ingeniería Química es explorar de forma 
detallada los PEAOs para seleccionar un tratamiento efectivo en la decoloración y 
mineralización de los efluentes provenientes de una industria de café soluble localizada en la 
región. Dada su relevancia industrial, también se estudiaron en detalle los procesos de C-F y 
de EC. Así, se integran experimentalmente y se optimizan distintas configuraciones de 
tratamientos para obtener el proceso global más adecuado y ofrecerle a la industria una 
alternativa que cumpla los estándares exigidos por la legislación ambiental colombiana. 
 
Este trabajo incluye seis capítulos. Este primer capítulo muestra una visión general de la 
importancia de la industria de café soluble en el país y la magnitud del problema de sus 
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vertimientos. Se postulan aquí las tecnologías alternativas que se desarrollan posteriormente 
en la tesis. En el segundo capítulo se describen los métodos analíticos y matemáticos 
empleados para alcanzar el objetivo principal.  En el tercer capítulo, ante la importancia de los 
tratamientos primarios, se analiza el proceso de C-F para las aguas bajo estudio y su efectividad 
en la reducción de DQO y color de forma tal que se pueda establecer como “línea base” para 
comparaciones posteriores. Se utiliza también una perspectiva económica considerando los 
costos operacionales en su análisis. La EC es evaluada en el cuarto capítulo bajo similares 
criterios de desempeño y  económicos que los utilizados en C-F. Con este capítulo se evidencia 
que el proceso EC potencia el proceso de coagulación química e integra otros fenómenos que 
propician una disminución considerablemente de la generación de residuos sólidos frente a C-
F. Este parámetro es un aspecto clave en el diseño del tratamiento global desde el punto de 
vista de protección ambiental.  
 
Dentro de la exploración de tecnologías para el tratamiento de las aguas residuales 
provenientes de la producción de café soluble se encontró que los PEAOs son alternativas 
prominentes teniendo en cuenta estudios previos reportados en la literatura con aguas de 
similares características. De estas tecnologías se utiliza como objeto de estudio la oxidación 
anódica (OA) por su versatilidad y diseño compacto que puede ser aplicado en el contexto 
regional. Estos aspectos son revisados en el capítulo quinto. Adicionalmente en este capítulo, 
utilizando un diseño experimental y la metodología de la superficie de respuesta, se 
determinan condiciones óptimas de operación de OA que permiten alcanzar la mayor 
reducción de DQO. Con el propósito de reducir los costos de tratamiento se consideran 
alternativas de integración del proceso de OA a una tecnología más económica como la EC. 
Estos esquemas se analizan en el capítulo sexto. El análisis se desarrolla con la selección 
adecuada de electrolito de soporte y ánodo en la etapa de OA. A partir de esta selección surgen 
dos líneas de investigación: Un esquema secuencial EC-OA utilizando NaCl como electrolito de 
soporte con un ánodo de grafito en la etapa OA o un esquema secuencial EC-OA con otro 
electrolito de soporte como Na2SO4 y un ánodo de DDB en la etapa de OA. El primero escogido 
desde el punto de vista de menor inversión de capital y el segundo desde una alta eficiencia en 
el proceso de OA y la garantía de no contener ningún compuesto órgano-clorado al final del 
tratamiento. En la última parte del capítulo sexto se hallaron las condiciones de operación 
ideales a partir de diseños experimentales y optimizaciones restringidas que permitieron 
alcanzar los estándares exigidos por la legislación colombiana con el menor costo operacional 
en cada esquema. Los efluentes que inicialmente eran tóxicos luego del tratamiento por 
cualquiera de los dos esquemas no representan mayor riesgo para organismos vivos sensibles 
a la contaminación. Finalmente, el capítulo séptimo resume las conclusiones más importantes 
de esta tesis junto a las perspectivas generadas producto de la investigación. 
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Resumen 

Se describe en este capítulo la preparación de las muestras representativas del efluente 
bajo estudio. También se enlistan y describen los montajes experimentales y equipos 
utilizados para la investigación. Igualmente se presentan los métodos analíticos, de diseño de 
experimentos y de optimización que permitieron analizar y sintetizar los tratamientos 
propuestos.  
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2.1 Muestras iniciales 

La matriz utilizada para desarrollar los diferentes ensayos fue una muestra preparada a 
temperatura ambiente (20°C) con 3 g de café soluble, suministrado por una empresa de la zona 
caldense, disueltos en 1 litro de agua destilada. De esta forma se obtuvieron concentraciones 
de DQO, DBO5 y color similares a las de las aguas residuales producidas por esa empresa según 
lo indican sus reportes confidenciales. Procedimientos similares de preparación de muestras 
sintéticas relacionadas con la industria de café soluble son reportados en la literatura 
(Daoming y Forster, 1993; McDougall et al., 1993). 

2.2 Reactivos 

La lista de los reactivos utilizados en el desarrollo de la investigación, sus proveedores y 
niveles de pureza se presenta en la Tabla 2.1. Adicionalmente en la preparación de todas las 
soluciones acuosas que se requirieron a lo largo del trabajo se utilizó agua destilada (0.4 
µS/cm). 
 

Tabla 2.1: Reactivos utilizados en las diferentes etapas experimentales de la investigación. 

Reactivo 
Fórmula 
química 

Estado Pureza Proveedor Uso 

Sulfato alumínico 
octadecahidratado 

Al2(SO4)3·18H2O Sólido ≥97% m/m Panreac Coagulante 

Ácido clorhídrico HCl Solución 37% m/vol  Honeywell 

Lavado electrodos, 
ajuste de pH, 

Curva de 
calibración de 

color  

Ácido sulfúrico H2SO4 Solución 
95-97% 
m/vol  

Merck 
Ajuste de pH, 

pretratamiento 
electrodo de DDB 

Cloruro férrico  FeCl3 Sólido ≥97% m/m Panreac Coagulante 

Cloruro sódico NaCl Sólido ≥98% m/m Merck 
Electrolito de 

soporte 
Hidróxido cálcico    

(Cal apagada) 
Ca(OH)2 Sólido 90% m/m  Promical 

Alcalinidad para   
C-F 

Hidróxido sódico NaOH Sólido ≥97% m/m Carlo Erba 

Limpieza de 
membranas de 
ultrafiltración , 
ajuste de pH 

Sulfato ferroso 
heptahidratado 

FeSO4·7H2O Sólido ≥98% m/m Duksan Coagulante 

Sulfato sódico Na2SO4 Sólido 99% m/m  Duksan 
Electrolito de 

soporte 
Cloruro cobaltoso 

hexahidratado 
CoCl2·6H2O Sólido 99 % m/m Merck 

Curva de 
calibración de 

color en unidades 
de platino y 

cobalto  

Hexa-cloroplatinato 
potásico 

K2PtCl6 Sólido 99 % m/m 
Sigma-
Aldrich 
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Tabla 2.1: (Continuación). 

Reactivo 
Fórmula 
química 

Estado Pureza Proveedor Uso 

Reactivo R1  
(COD 1500) 

 Solución 

H2SO4: 
80-98% m/vol  

K2CrO7: 
0.4-1.3% m/vol  

Ag2SO4: 
0.1-1% m/vol  

Macherey-
Nagel 

Reactivos de 
digestión para 
mediciones de 
DQO (rango: 
0.1 a 1.5 g/l) 

Reactivo R2 
(COD 1500) 

 Solución 

H2SO4: 
5-15% m/vol  

HgSO4: 
3.7-15% m/vol  

Ftalato ácido 
potásico (KHP) 

C8H5O4K Sólido 99 % m/m Merck 
Curva de 

calibración de 
DQO 

Cloruro amónico NH4Cl Sólido ≥98% m/m Merck 

Preparación de 
agua de 

dilución para 
las mediciones 

de DBO5 
 

Cloruro cálcico CaCl2 Sólido ≥98% m/m Merck 
Cloruro férrico 
hexahidratado 

FeCl3·6H2O Sólido ≥98% m/m Merck 

Fosfato 
dipotásico 

K2HPO4 Sólido ≥99% m/m  Merck 

Fosfato disódico 
heptahidratado 

Na2HPO4·7H2O Sólido ≥99% m/m  Merck 

Fosfato 
monopotásico 

KH2PO4 
Sólido ≥99% m/m  Merck 

Sulfato 
magnésico 

heptahidratado 
MgSO4·7H2O Sólido ≥98% m/m Merck 

Sulfato 
mangánico 

tetrahidratado 
MnSO4·4H2O Sólido ≥98.5% m/m Merck 

Medición 
oxígeno 

disuelto en la 
DBO5 

Yoduro sódico NaI Sólido ≥99.5% m/m Merck 
Azida sódica NaN3 Sólido ≥99% m/m Merck 

Almidón (C6H10O5)n Sólido  Merck 
Tiosulfato sódico 
pentahidratado 

Na2S203·5H2O Sólido ≥99.5% m/m Merck 

Oxígeno ultrapuro O2 Gas 99.999% vol/vol  Praxair Medición COT 

Nitrógeno 
ultrapuro  

N2 Gas 99.999% vol/vol  Praxair 

Medición 
Distribución de 

Pesos 
Moleculares  

Huevos de artemia 
salina 

 Sólido  

Carolina 
Biological 

Supply 
Company 

Bio-ensayos de 
toxicidad 

Sal marina NaCl Sólido 95% 
Indusalca 

S.A.S 
Bio-ensayos de 

toxicidad 
*m: masa; vol: volumen 
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2.3 Equipos y montajes experimentales 

La lista de equipos utilizados en el desarrolla de la tesis y sus referencias se presentan en la 
Tabla 2.2. En la sección de anexos se presentan imágenes de estos equipos. 
 

Tabla 2.2: Equipos utilizados en las diferentes etapas experimentales de la investigación. 
Equipo Referencia/características Uso 

Equipo de jarras EJ390 CA equipos 
Condiciones óptimas pruebas 

de C-F 

Baño termostático F-12 Julabo® 
Control de temperatura 

ensayos OA 

Sistema de agitación 
magnética 

Isotemp Fisher-Scientific® 

Control de velocidad de 
agitación en ensayos de EC y 

OA, agitación celda 
ultrafiltración  

Fuente de corriente 
continua 

Gw Instek GPS-3303  
(0-30 V; 0-3 A) 

Control de corriente eléctrica 
en ensayos de EC, OA y EC-OA 

Multímetro  UT 139C UNI-T 
Medición de voltaje en 

ensayos de EC, OA y EC-OA 

pH-metro 
EquipoFisher – Scientific® 
con electrodo de vidrio y 

sonda de temperatura 
Mediciones de pH y su ajuste 

Conductímetro Lab 945 SI Analytics® 
Medición de conductividad de 

las soluciones 

Espectrofotómetro 
NanoColor UV/VIS  

Machery-Nagel 
Medición de absorbancia para 

determinar DQO y color 

Bloque calefactor 
NanoColor® VARIO C2 

Machery-Nagel 
Digestión tubos de DQO 

Equipo COT/TNb 
Multi N/C 3100  
Analytik Jena® 

Mediciones de COT 

Celda de 
ultrafiltración con 

agitación magnética 
Serie 8050 Millipore® 

Mediciones de Distribución de 
Pesos Moleculares (DPM) 

Los montajes experimentales que permitieron recolectar los datos presentados en capítulos 
posteriores se describen a continuación. 

2.3.1 Ensayo de jarras 

La evaluación del desempeño de C-F fue desarrollada usando un equipo estándar de jarras que 
constó de un agitador mecánico con seis paletas dispuestas para homogenizar el contenido de 
igual número de contenedores a una velocidad controlada por el usuario según las 
especificaciones de la norma ASTM D2035-13 (ASTM,2013). En este conjunto de contenedores 
se puede evaluar el efecto del pH y tipo o dosis de coagulante. Con el objetivo de encontrar el 
coagulante adecuado para la solución bajo estudio se evaluaron tres sales metálicas: sulfato 
alumínico octadecahidratado (Al2(SO4)3·18H2O), cloruro férrico (FeCl3) y sulfato ferroso 
heptahidratado (FeSO4·7H2O), utilizados por su amplia disponibilidad en el mercado y bajo 
precio. Para ello primero se dispuso la muestra cruda en las jarras de 1 litro del equipo. 
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Posteriormente, se ajustó el pH utilizando en cada una 1 g/l de cal apagada grado industrial 
(Ca(OH)2). La cal apagada fue utilizada teniendo en cuenta su capacidad para generar sitios de 
nucleación que fomentan el crecimiento de los flóculos y por sus propiedades para 
incrementar la alcalinidad de la solución. El valor de su concentración en principio se basó en 
el trabajo de Zayas et al. (2007) por la similitud de las aguas residuales estudiadas. Las 
muestras fueron agitadas en el equipo de jarras a una velocidad de 125 RPM hasta que la cal 
se distribuyó homogéneamente en la solución y posteriormente se agregó el coagulante a 
evaluar. El intervalo de concentraciones de los coagulantes fue de 1 a 13 g/l, seleccionado 
según lo reportado por Cardenas et al. (2009) para aguas de similares características 
garantizando preliminarmente la formación de los flóculos. Se mantuvo la mezcla rápida  (125 
RPM) por 1 minuto. Luego se disminuyó la velocidad de agitación a 40 RPM iniciando el 
proceso de floculación. 20 minutos después, se detuvo la agitación y se permitió la 
sedimentación de las partículas por 15 minutos adicionales para tomar 50 ml de muestra de la 
solución sobrenadante para el respectivo análisis (mediciones de pH, alcalinidad, color y DQO). 
Después de encontrar el coagulante adecuado y su dosis óptima se midió la cantidad de sólidos 
generados (sección 2.4.9).  

 
Figura 2.1: Fotografía del equipo de jarras y su montaje previo a la adición de coagulante 

2.3.2 Celda de electrocoagulación 

Para el desarrollo de los ensayos experimentales se utilizó una celda de EC como se 
esquematiza en la Figura 2.2 (en el Anexo A se incluyen imágenes del montaje). La celda 
consistió básicamente en un recipiente con electrodos rectangulares metálicos sumergidos en 
la solución y conectados a una fuente de corriente continua. Antes de cada experimento los 
electrodos fueron lijados, sumergidos en ácido clorhídrico concentrado (3M) por 5 minutos y 
finalmente lavados con abundante agua. La celda construida tenía una capacidad de 200 ml e 
incluía un sistema de agitación que permitió fijar el número de revoluciones por minuto en 
cada ensayo experimental. En el montaje se fijó la distancia de separación de electrodos en 3 
mm siguiendo criterios conceptuales que se describen en el capítulo 4 y el área efectiva del 
ánodo en 20 cm2 (5 cm de profundidad con electrodos de 4 cm de ancho). Los experimentos se 
llevaron a cabo bajo diferentes condiciones galvanostáticas (definición presentada en el 
capítulo 4), garantizadas a través del control por la fuente de corriente continua. El voltaje para 
la posterior evaluación energética del tratamiento fue seguido utilizando un multímetro 
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externo. Se evaluó también el efecto de la concentración de electrolito de soporte adicionando 
a la solución tratada cloruro sódico (NaCl). Al finalizar cada ensayo de EC la solución fue 
filtrada  utilizando un papel con retención media (11µm) grado 1 (Whatman®) bajo una presión 
de 750 mbar y se tomaron muestras para análisis. Las variables de respuesta examinadas 
fueron la reducción de DQO, color y los costos operacionales. 

 
Figura 2.2: Esquema del montaje experimental de EC 

 
Los materiales de los electrodos considerados dentro de los ensayos iniciales se enlistan en la 
Tabla 2.3. Los electrodos metálicos (hierro, acero y aluminio) fueron examinados como ánodos 
y/o cátodos para el proceso de EC mientras que el grafito únicamente fue evaluado como 
cátodo debido a que no es un precursor de especies metálicas iónicas. Con estos electrodos se 
llevaron a cabo tratamientos durante una hora de operación al pH original de la solución (4.7) 
y una velocidad de agitación de 350 RPM para seleccionar la pareja ánodo-cátodo adecuada en 
el proceso. Variables como densidad de corriente (J, A/m2), concentración del electrolito de 
soporte (CNaCl, g/l)  y velocidad de agitación (VA, rpm) posteriormente fueron optimizadas a 
través de un diseño experimental del tipo Box-Behnken (DBB) y la Metodología de la Superficie 
de Respuesta (MSR). Se validaron experimentalmente las condiciones óptimas, caracterizando 
el efluente en propiedades como DQO, color, costos operacionales, COT, AOS y pH final. Se 
examinó también la generación de lodos para establecer una comparación con el proceso de 
C-F. Posteriormente se desarrolló un estudio cinético del cambio de DQO y color en el tiempo 
para el proceso bajo las condiciones óptimas establecidas. Con esta información se ajustaron 
leyes de velocidad. 
 

Tabla 2.3: Materiales de electrodos utilizados. 
Material de electrodo Características 

Hierro Hierro forjado, pureza 99.5% m/m 
Acero Tipo 316 

Aluminio Aluminio 1100, pureza ≥99% m/m 
Grafito Grado EC-12 

20cm2 Vol:
200 ml

Fuente 
eléctrica
DC

Ánodo
monopolar

- +

Cátodo
monopolar

I V:

3mm

CNaCl

pHi: 4.7

VA.

Movimiento de 
los electrones
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2.3.3 Celda de Oxidación Anódica (OA) 

En los ensayos de OA se utilizó una celda de similares características a la usada para EC con 
agitación magnética que permitió controlar la velocidad de mezcla. El montaje incluyó un 
sistema de refrigeración conectado a un baño termostático para controlar la temperatura del 
sistema en 20°C (Figura 2.3). En la celda se fijó una pareja de placas planas como electrodos, 
con área efectiva de 20 cm2. Esta configuración es ampliamente utilizada en ensayos 
experimentales de OA debido a que facilita el escalado en caso de extender el diseño a mayores 
volúmenes (Bashir et al., 2014). La distancia entre electrodos fue de 3 mm para disminuir la 
resistencia óhmica de la solución. Los experimentos se realizaron a distintas condiciones 
galvanostáticas garantizadas a través de la fuente de corriente continua empleada. El voltaje 
de celda requerido en cada uno de los ensayos fue seguido a través de un multímetro externo. 
Se evaluó también el efecto de la concentración de electrolito de soporte adicionando cloruro 
sódico a la solución. 

 
Figura 2.3: Esquema del montaje experimental de OA 

 
Teniendo en cuenta la importancia del material del ánodo en el proceso, en la primera etapa 
de análisis se evaluaron dos materiales: grafito y DDB-Si (Diamante Dopado con Boro, 700 
ppm, soportado en silicio, fabricante: NeoCoat®). La decisión de seleccionar al grafito como 
ánodo se basó principalmente en su bajo precio y su alta resistencia mecánica mientras que el 
DDB-Si fue seleccionado por su demostrada eficiencia en tratamiento de aguas complejas de 
similares características (ver Tabla 5.4) y alta capacidad de mineralización de compuestos 
recalcitrantes. Además el soporte de silicio, aunque tiene baja conductividad eléctrica, es el 
más económico de los soportes y la película de DDB tiene buena adherencia sobre él. Ambos 
materiales junto a tres electrodos metálicos (hierro, acero, aluminio) también fueron 
evaluados como cátodos para determinar su papel en el tratamiento. La preparación previa a 
la disposición del grafito como electrodo consistió en sumergirlo en agua destilada durante 3 
horas para desorber cualquier sustancia presente en el material y posteriormente someterlo, 
en forma aislada, a calentamiento bajo una temperatura de 107°C en un horno para así 
evaporar los remanentes de agua de su superficie. Por otro lado, la preparación del electrodo 
de DDB consistió en su polarización con una corriente de 300 A/m2 durante 30 minutos en una 
disolución de ácido sulfúrico 1 M (con el fin de activar sus centros de adsorción y limpiar su 

20cm2
Vol:
200 ml

Fuente 
eléctrica
DC

Ánodo
monopolar

- +

Cátodo
monopolar

I
V:

Agua de 
enfriamiento

3mm

VA.

CNaCl

pHi: 4.7

Movimiento de 
los electrones
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superficie). Los cátodos metálicos se lijaron y se sumergieron en ácido clorhídrico concentrado 
(3M) por 5 minutos y posteriormente se lavaron con abundante agua. 
 
Los ensayos encaminados a la selección de los electrodos de trabajo (ánodo- cátodo) fueron 
realizados al pH original del agua residual y con un tiempo de operación de 1 hora. Las 
condiciones seleccionadas para las restantes variables son: densidad de corriente (J) de 400 
A/m 2, concentración de NaCl (CNaCl) de 4 g/l y velocidad de agitación (VA) de 550 RPM, valores 
que han sido utilizados en el tratamiento de aguas residuales de similares características según 
se analizará en el capítulo 5 y que además ocasionan potenciales de celda factibles para el 
escalado del proceso. Al final del tratamiento la solución tratada se filtró utilizando un papel 
con retención media (11µm) grado 1 (Whatman®) bajo una presión de 750 mbar y se tomaron 
muestras para el posterior análisis. El desempeño de OA como tratamiento de la matriz bajo 
estudio fue evaluado teniendo en cuenta la reducción de DQO, color y los costos operacionales 
que implica utilizar cada material.  
 
Después de seleccionar la pareja ánodo-cátodo para el tratamiento, se analizó el efecto de 
algunas variables operativas y se optimizó el desempeño de la celda. Estas variables fueron: 
densidad de corriente (J, A/m2), concentración de NaCl (CNaCl) y velocidad de agitación de la 
celda (VA, rpm). Para dicho análisis se utilizó un diseño de experimentos del tipo Box-Behnken 
(DBB) complementado por el MSR para la optimización de desempeño del proceso. Igual que 
para el proceso de EC, se validaron experimentalmente las condiciones óptimas, 
caracterizando el efluente en propiedades como DQO, color, costos operacionales, COT y pH 
final. También se incluyó un estudio cinético bajo las condiciones óptimas y se ajustaron leyes 
de velocidad. 

2.3.4 Montajes experimentales para los esquemas secuenciales 

Los esquemas secuenciales fueron conformados por las celdas de EC y de OA operando una 
después de la otra (Figura 2.4). En la etapa de EC se utilizó las condiciones encontradas como 
óptimas. Posterior a la EC, el efluente se filtró utilizando un papel con retención media (11µm) 
grado 1 (Whatman®) y una presión de 750 mbar. Luego se introdujo a la celda de OA a unas 
condiciones establecidas.  
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Figura 2.4: Diagrama del proceso secuencial EC-OA utilizado en los ensayos experimentales 

Inicialmente se seleccionó la pareja de electrodos más adecuada para la etapa de OA. Para ello 
se consideraron los materiales grafito, DDB-Si y metales como aluminio, hierro, acero y titanio 
(grado 2: 99% de pureza). Preliminarmente a cada ensayo, los electrodos se prepararon 
siguiendo los procedimientos descritos anteriormente. Las condiciones de operación en la 
etapa de OA para la selección de electrodos fueron (los valores se justificarán en el capítulo 6): 
J= 400 A/m 2, CNaCl=1.78 g/l (valor correspondiente a la concentración considerada como 
óptima para EC), tiempo de operación (t)= 60 minutos, pH inicial (pHi)= 9.2 (correspondiente 
al pH al final de EC), distancia entre electrodos (Dist)= 3 mm y VA= 350 RPM. Estas variables 
corresponden a X1, X2, X3, X4, X5 y X6, respectivamente en la Figura 3.5. Para evaluar el 
desempeño de cada pareja de electrodos, se tomaron muestras al final del proceso para la 
medición de reducción de color y DQO. También se consideraron los costos operacionales. A 
partir de la selección de electrodos se sintetizaron dos esquemas, uno con ánodo de grafito y 
otro con ánodo de DDB. Estos esquemas se evaluaron posteriormente con otro electrolito de 
soporte (Na2SO4), utilizando la misma concentración molar (0.0304 M). Esta evaluación 
permitió obtener el electrolito de soporte más adecuado para cada uno de los esquemas 
secuenciales propuestos.  
 
El estudio se extendió para determinar qué factores son estadísticamente significativos en 
cada esquema a través de un diseño experimental exploratorio. Se analizaron J, ὅ  o ὅ , 

t, pHi, VA y Dist de la etapa de OA (de allí que se expresen como X en la Figura 2.4). El tipo de 
diseño seleccionado para el estudio exploratorio fue una matriz factorial fraccionada de 
resolución IV por el bajo número de ensayos necesarios para su realización, teniendo en cuenta 
que cada ensayo (preparación, filtrado y análisis) tomó alrededor de 6 horas y porque permitió 
encontrar la influencia de los factores experimentales (sin interacciones). 
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A partir de los resultados del diseño factorial fraccionado se encontraron las variables con 
mayor significancia estadística. Con ellas se llevó a cabo un nuevo diseño experimental que 
permitió evaluar la interacción entre factores y su curvatura. Los diseños considerados fueron 
un Diseño Compuesto Centrado (DCC) y un diseño tipo Box-Behnken (DBB). Su selección se 
hizo debido al bajo número de ensayos requeridos dentro de su matriz para obtener modelos 
polinómicos eficientes. De este modo, con los modelos ajustados se encontraron las 
condiciones de operación en los esquemas secuenciales que produzcan efluentes dentro de los 
límites de descarga exigidos por la legislación colombiana con los menores costos 
operacionales. La metodología de minimización utilizada fue una optimización restringida a 
una desigualdad. Bajo esas condiciones, se caracterizó el sistema en cada una de sus etapas del 
tratamiento en parámetros como DQO, color, costos operacionales, pH final, SST, DBO y COT. 
Posteriormente se realizó un estudio cinético considerando la generación de lodos, el desgaste 
de los electrodos y los cambios de pH, de color, de DQO y de COT. Para estos dos últimos se 
ajustaron expresiones cinéticas. Adicionalmente, para complementar el análisis de cada 
efluente producido por los esquemas, se determinó su Distribución de Peso Molecular (DPM) 
y se realizaron ensayos con artemias salinas para monitorear su biotoxicidad. Basándose en 
los bioensayos se determinó la dosis letal de la solución inicial y de los efluentes que puede 
provocar la muerte del 50% de la población de los organismos evaluados, DL50.  

2.4 Métodos analíticos 

2.4.1 Medición de la Demanda Química de Oxígeno (DQO) 

La medición de DQO se realizó utilizando un método fotométrico mediante el cual se cuantifica 
la concentración de cromo trivalente con la absorción de radiación a una longitud de onda 
específica. Esta concentración de cromo trivalente es uno de los productos provenientes de la 
oxidación de la muestra con dicromato potásico, ácido sulfúrico y sulfato de plata. 
Adicionalmente, el método se lleva a cabo en presencia de una sal de mercurio con el objetivo 
de precipitar los iones cloruros de la muestra y evitar su interferencia en las mediciones. El 
método es aprobado por la USEPA (método 5220D: APHA, 2005). Para su desarrollo se utilizó 
el kit de reactivos R1 y R2 (COD 1500) suministrado por Machery-Nagel para determinar 
concentraciones de DQO en el rango de 0.1 a 1.5 g/l. Su procedimiento consistió en agregar 2 
ml de R1 y 0.2 ml de R2 en un tubo de reacción de 16 mm de diámetro. Luego se adicionó 2 ml 
de la muestra. Enseguida el tapón del tubo de reacción se enroscó firmemente y se agitó el 
sistema vigorosamente dando inicio al grupo de reacciones de oxidación. Posteriormente se 
dispuso el tubo en el bloque calefactor por 2 horas para garantizar la completa oxidación 
química de las sustancias presentes en la muestra. Se retiró el tubo del bloque y 10 minutos 
después, se agitó el tubo aún caliente para precipitar cualquier remanente de cloruros en la 
muestra. Se dejó enfriar hasta temperatura ambiente. Se limpió su exterior y luego se midió la 
absorbancia en el espectrofotómetro a 620 nm contra el valor de un blanco (agua destilada).  
 
Para conocer la relación de la absorbancia con la concentración de DQO se construyó una curva 
de calibración utilizando concentraciones estándar de ftalato ácido potásico (KHP). Para la 
elaboración de las soluciones estándares primero se trituró y se secó el KHP hasta peso 
constante a 110°C. Luego se disolvió una cantidad específica (1.276 g) para preparar una 
solución de 1.5 g de O2/l en un litro de agua destilada teniendo en cuenta que el KHP tiene un 
DQO teórico de 1.176 g de O2/g. A partir de esta solución se realizaron diluciones para obtener 
las restantes soluciones estándar de DQO. Cada solución estándar fue sometida al proceso de 
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oxidación y digestión en los tubos de reacción y se midió su respectiva absorbancia. Es 
importante resaltar que se encontró un valor de DQO para el agua destilada que se incorporó 
a la preparación de las soluciones estándar y este fue de 0.027 g de O2/l. Con esta información 
se estableció la concentración real de las soluciones y finalmente se trazó la curva de 
calibración presentada en la Figura 2.5. Con la tendencia se determinó la ecuación lineal:  

Ὀὗὕ 
Ὣ

ὰ
ρȢχυσϽὃὦίπȢπςχ (2.1 ) 

Esta ecuación correlacionó la absorbancia medida con la concentración de DQO de los 
estándares con un coeficiente de determinación, R2, de 0.9994. Por brevedad, la DQO se 
reportará en este trabajo solo como g/l (que hace referencia a g de O2/l sensu stricto). 

 
Figura 2.5: Curva de calibración de DQO vs absorbancia 

2.4.2 Medición de color  

Se realizó la curva de calibración de color en unidades de Pt-Co utilizando el método estándar 
2120C (APHA, 2005) Inicialmente se preparó una solución de 1500 U.Pt-Co. Para ello se 
disolvió 0.738 g de cloroplatinato potásico (K2PtCl6) y 0.3 g de cloruro cobaltoso hexahidratado 
(CoCl2·6H2O) con 30 ml de ácido clorhídrico concentrado (37% m/vol) en un aforo de 100 ml 
con agua destilada. A partir de esta solución se realizaron diluciones para obtener ocho 
diferentes concentraciones. Empleando una celda de 1 cm de espesor se midió la absorbancia 
a cada disolución en una longitud de onda de 456 nm. Los resultados obtenidos se muestran 
en la Figura 2.6.  
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Figura 2.6: Curva de calibración de color en unidades de Pt-Co vs absorbancia 
 
La ecuación de la línea de tendencia para los datos obtenidos en la curva de calibración fue: 

ὅέὰέὶ Ὗ ὖὸὅέ σφωσȢσψϽὃὦί (2.2 ) 

Con la ecuación (2.2) se obtuvo un coeficiente de determinación igual a 0.9996. Esto muestra 
que la variación del color con la absorbancia  es correlacionado adecuadamente a través de la 
ecuación lineal. Para este método se reporta que la concentración máxima a utilizar debe ser 
500 U Pt-Co (Londoño et al., 2010). Sin embargo, como se puede observar en la figura el rango 
de mediciones se puede extender más garantizando una correspondencia lineal. 

2.4.3 Medición de Carbono Orgánico Total (COT) 

Se realizaron mediciones de COT para diferentes muestras en los tratamientos usando el 
equipo Multi N/C 3100 de Analytik Jena® considerando el método estándar 5310B (APHA, 
2005). Este equipo permite oxidar a través de una combustión catalítica a alta temperatura un 
amplio espectro de compuestos orgánicos, incluyendo macromoleculares y sustancias 
insolubles. El procedimiento que se lleva a cabo dentro del equipo se representa 
esquemáticamente en la Figura 2.7. Primero, la muestra a analizar se dirige hacia un horno 
donde combustiona a 950°C en un ambiente de aire ultrapuro. Tal combustión, promovida 
adicionalmente por un catalizador de platino, convierte la muestra a dióxido de carbono. 
Posteriormente el dióxido de carbono se enfría y deshumidifica para ser cuantificado a través 
de un analizador de gas infrarrojo (Non-Dispersive Infrared, NDIR). De esta forma se obtiene 
la concentración de Carbón Total (CT) en la muestra. Luego se determina la concentración de 
Carbón Inorgánico Total (CIT). Allí, una segunda porción de la muestra es sometida a una etapa 
de acidificación y burbujeo con un gas portador durante varios minutos para que el carbón 
inorgánico presente se convierta a dióxido de carbono y pueda ser cuantificado por el 
analizador NDIR.  Finalmente la concentración de COT se encuentra con un balance de materia 
donde COT=CT-CIT, en el rango de detección desde 155 μg/l hasta 30000 mg/l.  
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Figura 2.7: Esquema de operación del equipo para medición de COT 

2.4.4 Cálculo del Estado de Oxidación Medio (AOS, de su acrónimo en 
Inglés)  

El Estado de Oxidación Medio (AOS, de su acrónimo en Inglés: Average Oxidation State) se ha 

propuesto en la literatura como un indicador del grado de oxidación de soluciones complejas 

(Mu’azu et al., 2013; Torres et al., 2003). Su cálculo se realiza a través de la medición 

experimental de la concentración de DQO (ὅ ) y COT (ὅ ) de la solución bajo análisis y la 

relación establecida por la ecuación (2.3): 

ὃὕὛτ ρȢυϽ
ὅ

ὅ
 (2.3) 

Aquí las concentraciones de DQO y COT están expresadas en g/l. El AOS puede tener valores 

entre +4 para sustancias altamente oxidadas como CO2 y -4 para sustancias reducidas como 

CH4. Cuando los componentes de una solución son oxidados el AOS incrementa, lo contrario 

ocurre si los componentes son reducidos. Altos valores de AOS son frecuentemente asociados 

con soluciones bio-compatibles cuando dentro de su matriz no contienen trazas de 

componentes altamente tóxicos (Torres et al., 2003). De esta forma se evaluó el AOS de los 

efluentes obtenidos en cada uno de los tratamientos propuestos con el objetivo de analizar el 

tipo de sustancias que se producen. 

2.4.5 Medición de la Demanda Biológica de Oxígeno a cinco días 
(DBO5) 

La DBO5 mide la cantidad de oxígeno que se requiere para degradar la materia orgánica de una 
muestra a través de la acción bioquímica de microorganismos durante un periodo de cinco 
días (Londoño et al., 2010). Sus valores por ello están directamente relacionados con la 
concentración de materia orgánica de la muestra analizada. La DBO5 de las muestras fue 
determinada empleando el método estándar 5210B (APHA, 2005). Este método consistió 
inicialmente en homogenizar la solución analizada y ajustar su pH entre 6.5 y 7.5. Luego se 
adicionó un volumen determinado de muestra en tres botellas Winkler. Las alícuotas utilizadas 
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fueron 1, 2 y 3 ml de muestra por 100 ml de agua de dilución para la solución inicial de café 
soluble y 2, 5 y 3 ml de muestra por 100 ml de agua de dilución para las soluciones tratadas. 
Posteriormente se agregó 2 ml de cepa conformada por microrganismos extraídos de la central 
de tratamiento biológico del relleno sanitario La Esmeralda (localizado en Manizales). Se 
ajustó el volumen de las botellas Winkler con agua de dilución (300 ml). El agua de dilución 
fue preparada  utilizando una solución tampón de fosfato (preparada disolviendo 8.5 g de 
KH2PO4, 21.75 g de K2HPO4, 33.4 g de Na2HPO4·7H2O y 1.7 g de NH4Cl en  un litro de solución) 
y soluciones de sulfato magnésico heptahidratado (MgSO4·7H2O), cloruro cálcico (CaCl2)  y 
cloruro férrico  hexahidratado (FeCl3·6H2O) con concentraciones de 22.5 g/l, 27.5 g/l y 0.25 
g/l, respectivamente (detalles de su preparación se incluyen en Londoño et al. (2000) y APHA 
(2005)). Se tomó de cada botella una muestra para determinar su contenido inicial de oxígeno 
disuelto través del método yodométrico de la modificación de azida (método 4500-O-C, APHA, 
2005). Se incubó posteriormente cada botella a 20°C por cinco días y al final de este periodo 
se midió nuevamente la concentración de oxígeno disuelto. Determinando el oxígeno 
consumido por los microrganismos en la muestra (diferencia entre la concentración inicial y 
final de oxígeno disuelto en la solución) y en un blanco establecido con la cepa se encontró la 
concentración de DBO5 que se reporta para los efluentes producidos en los esquemas 
secuenciales propuestos (capítulo 6). 

2.4.6 Medición de alcalinidad total de las soluciones 

La alcalinidad total de una solución está relacionada con su capacidad de neutralizar ácidos  y 
es función principalmente del contenido de carbonato, bicarbonato e hidróxido (IDEAM, 
2015). La medición de la alcalinidad total de la solución inicial y de las soluciones tratadas por 
C-F se realizó utilizando el método estándar 2320B (APHA, 2005). Aquí se tomaron 50 ml de 
la muestra analizada y se tituló con ácido sulfúrico estandarizado (0.02 N) hasta un pH de 3.7 
utilizando para determinar el pH un equipo de medición Fisher–Scientific® con electrodo de 
vidrio y sonda de temperatura. Bajo este punto final de titulación los carbonatos, bicarbonatos 
e hidróxidos ya han reaccionado completamente con el ácido. 

2.4.7 Medición de los Sólidos Suspendidos Totales (SST) en las 
muestras 

Se midió la concentración de Sólidos Suspendidos Totales (SST) de la matriz inicial y de las 
soluciones obtenidas después de los tratamientos debido a que es un parámetro restringido 
en el efluente final según la legislación ambiental colombiana para la industria bajo estudio. El 
monitoreo se realizó empleando el método estándar 2540D (APHA, 2005). En él, un volumen 
conocido de muestra (50 o 100 ml, dependiendo de la cantidad de sólidos formados) se hizo 
pasar por un filtro de fibra de vidrio previamente secado y pesado (Whatman® 934-AH, 
tamaño de retención: 1.5 µm). Dicha filtración se llevó a cabo con la ayuda de un sistema de 
vacío operando a 700 mbar. Posteriormente se secó el filtro en la estufa durante 1 hora a 
107°C, se enfrió en el desecador y se determinó su peso. Se repitió este ciclo de secado, 
enfriamiento y pesaje hasta que la masa permaneció constante. Conociendo la masa inicial del 

filtro seco (ά ) y la masa correspondiente al filtro luego de su operación (ά ) en gramos, 

se calculó la concentración de SST a partir de la ecuación: 

ὛὛὝ 
Ὣ

ὰ

ά ά

ὠ
 (2.4) 
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donde ὠ  es el volumen de la muestra que fue filtrada expresado en litros. 

2.4.8 Determinación del gasto de electrodo 

Para conocer el desgaste del electrodo (cátodo o ánodo) se pesó el electrodo antes de iniciar el 
tratamiento electroquímico. Se ajustaron los electrodos en el montaje y se efectuó el ensayo 
hasta un tiempo específico. Luego se retiró el electrodo de la celda, se lavó extensamente y se 
secó a 107°C durante 3 horas. Posteriormente se pesó y se determinó la pérdida de masa en el 
tiempo especificado. El gasto del electrodo (ánodo o cátodo) por volumen de solución 
tratada, ' , se calculó utilizando la ecuación (2.5): 

'
Ὣ

ὰ

ά ά

ὠ
 (2.5) 

donde ὠ es el volumen de solución en la celda en litros, ά representa la masa del electrodo 

al inicio del proceso (t=0) y ά la masa al tiempo específico donde se busca conocer el gasto 

del electrodo, ambas en gramos. El subíndice ὩὰὩὧ representa al ánodo (ÜὲέὨ) o cátodo (ὧÜὸ) 
según sea el caso. 

2.4.9 Generación de lodos  

Para establecer comparaciones entre el proceso C-F y EC se midieron los sólidos generados 
después de llevarse a cabo los procesos. Para ello, inicialmente se secó durante tres horas un 
papel filtro con retención media (11µm) grado 1 (Whatman®), posteriormente se pesó y se 
dispuso en un embudo Büchner con el sistema de filtración al vacío operando a una presión de 
750 mbar. Luego se vertió el volumen completo de la jarra o de la celda (respectivamente para 
C-F o para EC) al sistema y se filtró hasta retirar el mayor contenido de humedad de los sólidos. 
Posteriormente los sólidos junto al papel filtro se retiraron para ser secados a 107°C por un 
día. Finalmente se pesó el conjunto. El cálculo de la generación de lodos Ὃ  se realizó a partir 
de la ecuación (2.6): 

Ὃ
Ὣ

ὰ

ά ά

ὠ
 (2.6) 

donde ά  es la masa de papel seco y ά  es la masa del conjunto torta de filtración seca más 

el papel filtro en gramos. En este caso ὠ es el volumen de solución de la jarra o de la celda al 
comienzo de operación del tratamiento expresado en litros. 

2.4.10 Análisis de la distribución de pesos moleculares (DPM) 

Para una mejor caracterización de los procesos se analizó la DPM de las muestras (Lai et al., 
2007; Leiviskä et al., 2009; Zhu et al., 2011b). Se utilizó aquí una celda de ultrafiltración agitada 
magnéticamente (Serie 8050 Millipore® con capacidad de 50 ml) cuyo montaje se ilustra en la 
Figura 2.8. Se requirió nitrógeno altamente puro (N2, 99.999%) para generar una presión de 
0.2 MPa. Aquí el alto grado de pureza del nitrógeno se necesita con el fin de evitar la 
contaminación de la muestra. Este gas, en contacto directo con la solución a analizar, propicia 
el movimiento a través de la membrana de ultrafiltración. Las membranas utilizadas fueron 
fabricadas con celulosa regeneradas (Discos de ultrafiltración de 44.5 mm de diámetro, PLAC 
Ultracel) y suministradas por Millipore®. Estas membranas son clasificadas según su límite de 
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exclusión nominal de peso molecular (Nominal Molecular Weight Limit, NMWL) o el corte de 
diferentes pesos moleculares (Molecular Weight Cutoff, MWCO). Por ejemplo, una membrana 
con un NMWL de 30000 retiene el 90% de la muestra con un peso molecular de 30000 Dalton, 
mientras que el 10% restante y las moléculas de un peso menor pasan por la membrana para 
hacer parte del permeado. Para el análisis de DPM se utilizaron cuatro distintos NMWL como 
se muestra en la Figura 2.8. Las membranas fueron pre-tratadas con hidróxido sódico y lavadas 
extensamente con agua desionizada. Después de cada filtración, se midió la COT de la solución 
permeada. Posteriormente se establecieron los intervalos o las distribuciones con balances de 
materia triviales conociendo las concentraciones de COT antes de la ultrafiltración y del 
permeado recolectado. 
 

 
Figura 2.8: Esquema ilustrativo para el análisis de DPM de una solución 

2.4.11 Bioensayos para la determinación de toxicidad del efluente y 
DL50 

La especie utilizada para los bioensayos fue artemia salina cuyos huevos fueron suministrados 
por Carolina Biological Supply Company. Estos organismos son crustáceos de cuerpo blando y 
se encuentran distribuidos en todo el mundo en aguas de elevada salinidad, pueden crecer a 
temperaturas entre 6 y 35°C. Esta especie es “ideal” para bioensayos de toxicidad debido a que 
sus huevos en adecuadas condiciones pueden durar cerca de 25 años con la posibilidad de 
eclosionar (Pino y Lazo, 2010). El procedimiento de los bioensayos consistió en preparar un 
medio artificial con 37 g/l de sal marina para el cultivo de las artemias en un vaso de 
precipitado de 250 ml. Allí se dispusieron cerca de 40 mg de huevos de artemias para su 
incubación irradiados por una lámpara de 6 Watts que suministró aproximadamente 3500 lm 
de intensidad lumínica durante 48 horas. Esta etapa permitió la eclosión de los huevos y la 
maduración de los nauplios (larva inicial de la artemia, Figura 2.9). Para determinar el DL50 de 
un analito se dispusieron 10 tubos de ensayo (16 mm de diámetro) extensamente lavados y 
esterilizados. A ellos se transfirieron entre 8 a 12 nauplios utilizando una pipeta pasteur. A 
cada tubo se le adicionó un volumen de la misma solución salina donde originalmente se 
desarrollaron los nauplios para ajustar 5 ml. Posteriormente se etiquetaron los tubos de la a. 
a la j. y en cada uno se agregó una dilución de analito y solución salina para obtener una 
concentración específica de analito. Las concentraciones finales del analito en cada tubo y las 
dosis necesarias para prepararlas se describen en la Tabla 2.4. Como se puede observar en las 
mediciones se incluyó un blanco para conocer si existió algún efecto considerable de los 
factores externos sobre los nauplios.  
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Figura 2.9: Foto de los nauplios obtenidos luego de 24 horas de incubación 

Tabla 2.4: Diluciones del analito realizadas para encontrar el DL50. 

Sln Dosis 
Concentración 

analito ppm 
a. 1 ml sln salina (control) 0 
b. 0.25 ml de 100000X, 0.75 ml sln salina 0.4167 
c. 1 ml de 100000X 1.6667 
d. 0.25 ml de 10000X, 0.75 ml sln salina 4.1667 
e. 1 ml de 10000X 16.6667 
f. 0.25 ml de 1000X, 0.75 ml sln salina 41.6667 
g. 1 ml de 1000X 166.67 
h. 0.25 ml de 100X, 0.75 ml sln salina 416.7 
i. 1 ml de 100X 1666.67 
j. 1 ml de analito (sin dilución) 166667 

 

Transcurridas 24 horas de sumergidos los nauplios en las soluciones de cada tubo, se revisó el 
número de individuos muertos en ellos. El nauplio fue considerado muerto cuando no se 
observó movimiento de sus apéndices durante más de 10 segundos. Con esa información para 
cada concentración se determinó el porcentaje de letalidad así:  

Ϸ ὨὩ ὰὩὸὥὰὭὨὥὨ
ὔĭάὩὶέ ὨὩ ὲὥόὴὰὭέί άόὩὶὸέί Ὡὲ Ὡὰ ὸόὦέ

ὔĭάὩὶέ ὨὩ ὲὥόὴὰὭέί ὭὲὭὧὭὥὰάὩὲὸὩ Ὡὲ Ὡὰ ὸόὦέ
Ͻρππ (2.7) 

 
Luego se graficaron los resultados de % de letalidad vs el logaritmo de la concentración de 
analito y se ajustaron modelos a la tendencia de los datos. Posteriormente se determinó la DL50 
igualando el modelo más adecuado al 50% de letalidad. El procedimiento de bioensayos y la 
evaluación de la DL50 descritas se basaron en la metodología reportada por Lieberman (1999) 
con la misma especie acuática. 

2.5 Diseños experimentales y métodos de optimización 

Con el objetivo de determinar la influencia de diferentes factores experimentales en una o 
varias respuestas de interés, se llevaron a cabo diseños experimentales para los procesos bajo 
estudio (C-F, EC, OA y los esquemas secuenciales). Se utilizaron dos tipos diferentes de diseños 
experimentales. Diseños factoriales fraccionados y diseños experimentales de segundo orden.  
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Para los primeros se utilizó un diseño factorial fraccionado 2k-2 . k representa el número de 
factores a analizar. Un diseño 2k-2 equivale a la cuarta parte del factorial original completo 

( ς ς ). Este tipo de diseño se ha convertido en una alternativa de caracterización de los 

PAOs ante la dificultad de establecer modelos teóricos efectivos (Gilpavas et al., 2016). La 
planeación de ensayos por un diseño 2k-2 se utilizó en los esquemas secuenciales y se 
analizaron 6 factores, a saber: J, ὅ  o ὅ , t, pHi, VA y Dist de la etapa de OA generando 

una resolución IV para el diseño. La resolución es una característica de un factorial 
fraccionado, que indica qué tan bien pueden estudiarse los efectos potencialmente 
importantes mediante tal diseño (Gutierrez-Pulido y De la Vara, 2013). Una resolución IV 
permite evaluar los efectos principales de forma ‘limpia’; es decir, los efectos principales no se 
encuentran solapados en el modelo entre ellos ni con sus interacciones dobles (hecho conocido 
como los alias entre los factores). En este tipo de diseño, las interacciones dobles si pueden 
formar alias entre sí. Por esta razón se descartó su ajuste en el modelo lineal propuesto. 
Considerando lo anterior, ese modelo lineal que establece la relación entre los factores y las 
variables de respuestas se expresó como: 

ὣ ‍ ‍ὢ (2.8) 

donde ὣ es cualquiera de las tres variables seleccionadas como respuesta: reducción de color, 
reducción de DQO o costos operacionales totales. ὢ es uno de los seis factores experimentales 
considerados, ‍ es el coeficiente del intercepto y ‍ es el coeficiente lineal para el factor i. 
Estos coeficientes fueron ajustados utilizando los resultados obtenidos en el diseño factorial 
fraccionado. A través del diseño experimental y del modelo también se realizaron análisis de 
varianza  (ANOVA) y se construyeron diagramas de Pareto. A partir de ellos se determinaron 
los factores estadísticamente significativos para cada respuesta. 
 
Para evaluar la interacción entre factores y optimizar las variables de respuesta de los 
tratamientos bajo estudio se usaron diseños de segundo orden. Este tipo de diseños permite 
ajustar un modelo de segundo orden para conocer, adicional a los efectos lineales, la 
significancia de los efectos de curvatura pura y de interacción. Estas configuraciones de 
experimentos se emplearon como herramientas principales de diseño o como complemento al 
diseño factorial fraccionado. En este último caso, hicieron únicamente parte de la planeación 
del nuevo diseño de segundo orden los factores estadísticamente significativos previamente 
establecidos con el diseño factorial fraccionado en aras de refinar los efectos de las variables. 
Los tipos de diseños considerados fueron 3k, el DBB y  el Diseño Compuesto Centrado (DCC).  
 
El diseño 3k considera todas las posibles maneras que se pueden combinar los factores 
experimentales en tres niveles cada uno. Este diseño se utilizó para optimizar en el proceso C-
F, la reducción de DQO en relación a los factores dosis de coagulante y concentración de cal 
apagada. De esta forma se buscó establecer comparaciones con el enfoque tradicional de 
optimización de un factor a la vez para los ensayos de jarras. 
 
El DBB es un diseño rotable cuya característica notable es no incluir puntos experimentales en 
los vértices de la región experimental. Se puede seleccionar cuando se analizan tres o más 
factores. Por otro lado, el DCC se construye a partir de un diseño factorial completo o 
fraccionado agregando puntos sobre los ejes y al centro. Tiene adicionalmente un componente 
axial que lo puede convertir en un diseño ortogonal y rotable. El diseño central compuesto es 
el más flexible de los tres diseños considerados y se puede construir de manera que cumpla 
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alguna o varias propiedades deseables (Gutierrez-Pulido y De la Vara, 2013). La consideración 
de DBB y DCC se hizo debido al bajo número de ensayos requeridos dentro de su planeación 
para obtener modelos polinómicos eficientes. Por estos motivos también han sido utilizados 
para la caracterización y optimización de otros tratamientos por PEAOs (Kaur et al., 2018; 
Mu’azu et al., 2013; Sasidharan and Gupta, 2016; Zarei et al., 2010).  
 
Luego del estudio exploratorio a través de un análisis conceptual o el diseño de cribado, se 
encontraron generalmente tres factores operacionales destacados para los tratamientos 
propuestos. De los diseños considerados, se utilizó el DBB principalmente para la optimización 
de los procesos debido a que requiere un menor número de corridas que el 3k y que el DCC 
(mínimo 15 corridas en el DBB frente a mínimo 27 y 17 corridas para el 3k y el DCC, 
respectivamente), hecho relevante si se tiene en cuenta la extensión de cada ensayo y la 
restricción del número de montajes simultáneos. Para la exploración de uno de los esquemas 
secuenciales propuestos, se empleó el DCC porque en ese caso específico se evaluaron 
únicamente dos factores operacionales, condición para la cual el uso de DBB no está definido.  
Adicionalmente, para evaluar el error experimental y aumentar los grados de libertad se 
agregaron puntos centrales a todos los diseños experimentales. El orden del desarrollo de los 
ensayos se realizó de forma aleatoria con la ayuda del software estadístico Statgraphics® 
Centurión XVI (versión de prueba por 30 días) para evitar el efecto de variables ocultas. El 
intervalo de los experimentos para cada factor se determinó basándose en información 
reportada en la literatura para aguas residuales de similares características que fueron 
tratadas por el proceso bajo estudio. 
 
Como complemento al diseño, se evaluó estadísticamente la relación entre una función 
polinómica de segundo orden y las variables independientes basándose en un  análisis  de  la  
varianza (ANOVA.) Esta función polinómica tiene la forma: 

ὣ ‍ ‍ὢ ‍ὢ ‍ὢὢ (2.9) 

donde ὲ es el número de factores (2 o 3), ὣ es cualquiera de las tres variables de respuesta 
establecidas, ὢ y ὢ son los factores experimentales, ‍ es el coeficiente del intercepto, ‍ es 

el coeficiente lineal para el factor i, ‍  es el coeficiente cuadrático para su factor i 
correspondiente y ‍  es el coeficiente de interacción entre el factor i  y j. Estos coeficientes 

fueron ajustados a partir de los resultados obtenidos en el diseño experimental de segundo 
orden seleccionado (DBB o DCC). A través del análisis estadístico se construyeron también 
diagramas de Pareto. El modelo polinómico adicionalmente permitió optimizar cada respuesta 
a través del MSR. 
 
Para el caso de los esquemas secuenciales, con el modelo de segundo orden respectivo, se 
realizó una optimización de costos operacionales totales vinculada a cumplir una 
especificación de diseño. Dicha especificación fijó las características del efluente al final del 
tratamiento de tal forma que se cumplieran los requisitos impuestos por la legislación 
colombiana (i.e, la Resolución 0635 de 2015), principalmente en DQO por la dificultad que 
representa reducirlo a través de sistemas convencionales.  
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2.5.1 Métodos numéricos de optimización 

Utilizando los modelos polinómicos ajustados a cada sistema secuencial, para el cálculo de 
costos operacionales totales y de reducción de DQO se realizó una optimización restringida 
con una desigualdad. La restricción a la cual se vinculó la optimización fue la reducción de DQO 
mayor o igual a 72.4%, para cumplir de esta forma los requisitos de ley dentro del rango de los 
factores analizados. Matemáticamente el problema se describe como: 

ÍÉÎὅὕὴὝὼ ίόὮὩὸέ ὥ Ὑ ὼ πȢχς (2.10 ) 

La respuesta  al problema se encontró utilizando las herramientas de optimización del 
programa Matlab® (función fmincon). 

2.6 Variables de respuesta  

Para conocer el desempeño de cada uno de los procesos propuestos las principales variables 
analizadas fueron reducción de color, reducción de DQO y costos operacionales totales. Su 
definición y cálculo se describe en las siguientes secciones. 

2.6.1 Reducción de contaminantes 

Después de llevar a cabo el proceso de tratamiento respectivo, se midieron por los métodos 
previamente descritos el color y la concentración de DQO del efluente. Con ello y con la 
caracterización inicial de la solución bajo estudio, se calcularon las reducciones de 
contaminante, tanto de color y de DQO a partir de las siguientes ecuaciones: 

Ὑ
ὅ ὅ

ὅ
 (2.11) 

Ὑ
ὅ ὅ

ὅ
 (2.12) 

donde ὅ  y ὅ  son las concentraciones de color (U Pt-Co) y de DQO (g/l), 

respectivamente. Los superíndices π y ὪὭὲ corresponden a las concentraciones al inicio o al 
final del tratamiento. En el esquema secuencial estas reducciones se designan como Ὑ  y 

Ὑ  porque en su cálculo el superíndice ὪὭὲ hace referencia a la concentración al final del 

tratamiento completo (EC+OA). 

2.6.2 Evaluación de costos operacionales 

Adicional al análisis de desempeño de los procesos para reducir los contaminantes, se evaluó 
su perspectiva económica a través del cálculo de los costos totales operacionales. Los precios 
base de reactivos, materiales, servicios y disposición de los lodos generados que se utilizaron 
para su evaluación se tomaron del mercado colombiano para el año 2017 (DANE, 2017; EPM, 
2017). Sus valores de referencia se reportan en la Tabla 2.5. Para los reactivos se incluye la 
pureza a la cual fueron cotizados. En el caso de la disposición de los lodos, el precio incluye: 
manejo, transporte y ubicación final de los sólidos en un relleno sanitario según datos tomados 
de Aguas De Manizales S.A. E.S.P. (2007). Esta alternativa de disposición se seleccionó por su 
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precio y bajo impacto ambiental. Para el cálculo de los costos en cada propuesta de tratamiento 
se utilizaron distintas funciones que se describen a continuación. 
 

Tabla 2.5: Precios de reactivos, electrodos y servicios para la evaluación de costos 
operacionales de los procesos propuestos. 

Reactivos Pureza 
Precio (mercado 

colombiano/ 2017)* 
Sulfato alumínico (Al2(SO4)3) 17% 0.14 USD/kg 

Sulfato ferroso heptahidratado (FeSO4·7H2O) 93% 0.17 USD/kg 
Cloruro Férrico (FeCl3)  96% 0.53 USD/kg 
Cal apagada (Ca(OH)2) 90% 0.12 USD/kg 
Cloruro sódico (NaCl) 99% 0.073 USD/kg 

Sulfato sódico (Na2SO4) 99% 0.080 USD/kg 

Electrodos 
Precio (mercado 

colombiano/ 2017)* 
Electrodo de aluminio 1.195 USD/kg 

Electrodo de hierro 0.705 USD/kg 
Electrodo de acero 1.343 USD/kg 

Servicios 
Precio (mercado 

colombiano/ 2017)* 
Manejo y disposición de lodos con aluminio 0.0398 USD/kg 
Manejo y disposición de lodos con hierro 0.0420 USD/kg 

Energía eléctrica 0.174 USD/kWh 
*Tasa de cambio empleada para conversión de pesos colombianos (COP) a dólares americanos (USD): 
2956 COP/USD (valor promedio del año 2018) 

Cálculo de costos operacionales para C-F 

A las condiciones del proceso de coagulación-floculación consideradas como óptimas se 
calcularon los costos operacionales totales del proceso. Para ello se tuvieron en cuenta los 
precios de Ca(OH)2, del coagulante y del manejo y disposición de los lodos generados. El cálculo 
de los Costos Operacionales Totales por volumen de agua tratada, COpT, se determinó como: 

ὅὕὴὝ
ὟὛὈ

ά
ὖ Ͻὅὥὰ

ὖ ϽὅέὥὫ

ὖᾀὥ
ὖ ϽὋ  (2.13) 

donde ὖ , ὖ  y ὖ  son los precios de la cal apagada, del coagulante óptimo y de la 

disposición de lodos en USD/kg. ὖᾀὥ  representa la pureza del coagulante expresada en 

fracción. En el término correspondiente a la cal no se considera el grado de pureza porque el 
producto reportado tiene la misma pureza de la cal utilizada en los ensayos. ὅὥὰ y ὅέὥὫ 
representan las concentraciones (g/l) de cal y coagulante seleccionado como óptimo 
respectivamente. Ὃ  corresponde a la generación de lodos al final del proceso medidos 
siguiendo la metodología de la sección 2.4.9. 
 
Cálculo de costos operacionales para EC, OA y el esquema secuencial EC-OA 

Los costos operacionales totales por volumen de agua tratada para EC consideran los 
requerimientos energéticos, el desgaste de los electrodos y el manejo de los lodos producidos: 
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ὅὕὴὝ
ὟὛὈ

ά
ὖ ϽὉ ὖÜ Ͻ'Ü ὖÜϽ' ὖ ϽὋ

ὖ Ͻὅ

πȢωω
 

(2.14) 

Aquí Ὁ  representa el consumo de energía en kWh por metro cúbico de agua tratada 
calculado como: 

Ὁ
ὸϽὟϽὍ

ὠ
 (2.15) 

donde ὸ es el tiempo en horas de operación, ὠ el volumen de la celda en litros. Ὅ y Ὗ son la 
corriente eléctrica en amperios y el promedio del potencial eléctrico de la celda de EC en 
voltios. En la ecuación (2.14), 'Ü  y  '  corresponde al gasto de electrodos (ánodo y cátodo, 
respectivamente) al final del periodo de operación. Su medición se realizó utilizando la 
metodología descrita en la sección 2.4.8. ὅ  corresponde a la concentración de NaCl o 
Na2SO4 agregado a la solución como electrolito de soporte. ὖ , ὖÜ ȟ ὖÜ y ὖ  es el 

precio de la energía eléctrica, el precio del electrodo consumido y el precio del electrolito de 
soporte con una pureza de 99%, respectivamente.  
 
Para el proceso OA, los costos operacionales totales se pueden calcular considerando la 
ecuación (2.14) teniendo en cuenta los requerimientos energéticos, el desgaste del cátodo y el 
manejo de lodos que se generan especialmente cuando se utiliza un cátodo de aluminio. Para 
el caso de OA la corrosión del ánodo fue mínima durante los ensayos, razón por la cual no se 
tuvo en cuenta el término relacionado ('Ü π). De esta forma la ecuación (2.14) para OA 
se simplifica en: 

ὅὕὴὝ
ὟὛὈ

ά
ὖ ϽὉ ὖÜϽ' ὖ ϽὋ

ὖ Ͻὅ

πȢωω
 (2.16) 

 
Considerando que el esquema secuencial es un tratamiento conformado por EC y OA, el cálculo 
de sus costos totales operacionales es la suma de los costos de cada una de las etapas: 

ὅὕὴὝ
ὟὛὈ

ά
ὅὕὴὝ ὅὕὴὝ (2.17) 

Para estos esquemas se utilizó las condiciones óptimas de EC en la primera etapa y se analizó 
experimentalmente la influencia de la etapa OA en el desempeño global del tratamiento. Así, al 
fijar las condiciones de EC, ὅὕὴὝ se convirtió en una constante en la ecuación (2.17). 
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Resumen 

En este capítulo inicialmente se detallan los fenómenos físico-químicos relacionados 
con el proceso de coagulación química y floculación (C-F). Se estudian los mecanismos de 
desestabilización de sustancias coloidales y los factores que afectan la eficiencia del proceso. 
Posteriormente, se evalúa el desempeño de varios coagulantes en el tratamiento de aguas 
residuales provenientes de la producción de café soluble. Así, se selecciona al sulfato ferroso 
como la sal metálica para el tratamiento por C-F. Considerando la baja turbiedad de las aguas 
estudiadas, se agregó también cal para generar núcleos de floculación y sumar alcalinidad. Su 
concentración fue determinante en el desempeño de sulfato ferroso como coagulante. La 
optimización de las concentraciones de cal apagada y del coagulante se realizó a través de un 
diseño experimental factorial completo de tres niveles. Las condiciones óptimas para alcanzar 
la mayor reducción de DQO (61.1%) fueron: 6.1 g/l de cal y 11.3 g/l de dosis de coagulante. 
Bajo estas condiciones adicionalmente se obtiene una reducción de color del 86.6%. Se 
hallaron también la generación de lodos (6.483 g/l)  y los costos operacionales totales del 
proceso optimizado (2.745 USD/m3). El proceso fue efectivo para reducir DQO y color pero no 
permitió alcanzar la concentración de DQO permitida por la legislación ambiental colombiana.  
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3.1 Marco teórico 

3.1.1 Coagulación química y partículas coloidales 

La coagulación química se entiende como una desestabilización de partículas coloidales 
mediante la adición de sustancias químicas denominadas coagulantes. Esta operación se 
desarrolla en unidades  y tanques de mezcla rápida en los cuales el agua tratada se somete a 
agitación intensa con el fin de distribuir uniformemente el coagulante en el menor tiempo 
posible para dar lugar a la formación de agregados. Este proceso se utiliza básicamente para: 

- Remoción de turbiedad orgánica o inorgánica de difícil sedimentación 
- Remoción de color verdadero y aparente 
- Eliminación de bacterias, virus y organismos patógenos 
- Destrucción de algas y plancton 
- Eliminación de sustancias productoras de sabor y olor 

 
Un pretratamiento de aguas residuales conformado por una operación de desbaste y 
desarenado puede separar el material de gran tamaño (mayor a 1 mm de diámetro) mientras 
que un sedimentador primario tiene la capacidad de retirar  partículas de un tamaño mayor a  
0.2 mm de diámetro (CEPIS/OPS, 2005). Para esas partículas de tamaño mayor a 0.2 mm los 
tiempos de sedimentación aún son cortos (Tabla 3.1). Sin embargo, partículas de un tamaño 
inferior a 10-4 mm pueden requerir más de 80 días para sedimentarse. Es bajo esos tamaños 
donde la coagulación química se hace importante para producir agregados de mayor tamaño 
que sean fácilmente sedimentables o separables de la solución. Para retirar las partículas 
pequeñas se podría usar alternativamente un sistema de filtración. Sin embargo, como se 
puede observar en la Figura 3.1, para tamaños menores a 10-4 mm se necesitan tecnologías 
avanzadas que, debido al alto volumen de aguas residuales industriales y su complejidad, 
podrían ser alternativas poco viables desde el punto de vista económico (Bratby, 2006). 
 

Tabla 3.1: Tamaño de partícula de diferentes sustancias presentes en aguas residuales 
(Bratby, 2006). 

Tamaño de partícula 
(mm) 

Tipo de sustancias 
Área total superficial 

m2/m3 
Tiempo de 

sedimentación* 

10-10-1 Grava - arena fina 6-600 0.1s a 13s 

10-2-10-4 Sedimento-bacteria 6×103-6×105 11 min. a 80 días 

10-5-10-6 Coloides 6×106-6×107 2 a 20 años 

<10-6 Solución  No sedimentan 
*Tiempo requerido para que una partícula descienda 100 mm en el líquido 

 



           
46 PROCESOS ELECTROQUÍMICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES PROVENIENTES DE LA 

INDUSTRIA DE CAFÉ SOLUBLE 

 
Figura 3.1: Sistemas potenciales de remoción de contaminantes para diferentes tamaños de 

partícula (modificado de Bratby, 2006) 
 
Dentro de los tamaños de partícula de 10-5 y 10-6 mm se encuentra un grupo de material 
particulado denominado sustancias coloidales que se incluyen dentro del rango de aplicación 
del proceso de coagulación química. Estas sustancias entre otras características son 
responsables de la turbiedad del agua y  del color de origen orgánico. Se ha establecido que de 
este último son responsables sustancias de tamaño entre 0.35×10-5 y 1×10-5 mm (Black y 
Christman, 1963).  
 
Las sustancias coloidales o simplemente coloides poseen una alta área superficial, como se 
puede observar en la Tabla 3.1, para un pequeño valor de masa (relación área/masa alta). Esto 
propicia que los efectos gravitacionales sean despreciables y que predominen sobre ellas los 
fenómenos superficiales. Dentro de esos fenómenos superficiales se puede mencionar la 
capacidad de adsorber iones (Sawyer et al., 2003). De acuerdo a los iones que la rodean la 
partícula coloidal puede adquirir una carga electrostática que fomenta la dispersión en 
solución. Por ejemplo, una partícula de aceite inmersa en aguas residuales con alto contenido 
de iones hidroxilo (OH-) los puede adsorber dentro de su estructura para adquirir una carga 
negativa, o en otro caso, un coloide podría adsorber preferencialmente iones calcio (Ca2+) para 
cargarse positivamente (Ghernaout y Ghernaout, 2012).  
 
Por afinidad química, la partícula coloidal también puede adsorber en su superficie moléculas 
de agua (partículas denominadas coloides hidrofílicos) (Faust y Aly, 1998). Tal tendencia se 
origina por la presencia de grupos funcionales hidrosolubles (e.g. carboxílicos, hidroxilos, 
aminos o sulfónicos) en la superficie de la partícula (Ghernaout y Ghernaout, 2012). El carácter 
hidrofílico que aportan estos grupos a la partícula puede llegar a vincular, en algunos casos, 
hasta diez veces la masa de la partícula con moléculas de agua. Dentro de estos tipos de 
coloides se encuentran las micelas, los denominados bio-coloides (e.g. virus y bacterias), 
almidones, proteínas, ácidos nucleicos y otras macromoléculas (De Vargas, 2004). Por otro 
lado, los grupos funcionales pueden también ocasionar una repulsión hacia las moléculas de 
agua en cuyo caso la partícula coloidal es conocida como un coloide hidrofóbico por su “fobia” 
a interactuar con estas moléculas. Dentro de este grupo se encuentran los óxidos de metales 
no hidratados y las arcillas. Ambos tipos de coloides pueden existir en una determinada agua 
residual. Se puede producir fácilmente su conversión de uno al otro; incluso, determinadas 
regiones del coloide pueden presentar repulsión o atracción específica por el agua. Por tal 
razón es difícil catalogar los componentes de un agua residual como una dispersión coloidal 
hidrofóbica o hidrofílica. 
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Las cargas electrostáticas de los coloides también pueden ser generadas por una ionización de 
los grupos funcionales de su superficie. Por ejemplo, las superficies de los coloides orgánicos 
y bacterias pueden estar cargadas por la ionización del grupo amino y/o carboxílico de 
acuerdo al pH del medio a través de las reacciones (3.1) y (3.2): 

Ὑ ὔὌ ᵮὙ ὔὌ Ὄ  (3.1) 

Ὑ ὅὕὕὌᵮὙ ὅὕὕ Ὄ  (3.2) 

Para altos valores de pH los equilibrios de las reacciones (3.1) y (3.2) se desplazan hacia la 
derecha generando una carga negativa en el coloide. Mientras que si el pH es bajo, la partícula 
se carga positivamente. Cuando el pH es tal que la partícula no se carga ni positiva ni 
negativamente, esta se encuentra en su punto isoeléctrico. Los coloides orgánicos, como lo son 
las proteínas  y los ácidos poliacrílicos, responsables muchas veces del color en las soluciones, 
utilizan este tipo de mecanismo para adquirir  una carga en su interfaz sólido- líquido (De 
Vargas, 2004). 
 
Algunos coloides también pueden obtener cargas electrostáticas debido a imperfecciones o 
déficits en su estructura. Esto ocurre en el caso de las arcillas y otros coloides minerales que 
incorporan en su estructura átomos de menor carga pero similar tamaño, fenómeno que es 
conocido como sustitución isomorfa (Ghernaout y Ghernaout, 2012). 
 
Las cargas electrostáticas en la interfaz-sólido líquido y/o la afinidad por el solvente causan 
que el coloide se disperse en el medio y sea aún menor la posibilidad de sedimentación (Bell-
Ajy et al., 2000). Sin embargo, su desestabilización a través de coagulación química se hace 
viable debido básicamente a cuatro mecanismos que se describen a continuación.  

3.1.2 Mecanismos de desestabilización de los coloides 

La remoción de coloides hidrofóbicos de aguas residuales se puede realizar mediante 
formación de agregados de mayor tamaño. Así, los agregados (flóculos) se pueden separar de 
las aguas utilizando cortos tiempos de sedimentación o incluso operaciones de filtración 
convencional. Los cuatro mecanismos principales por los cuales se forman tales agregados son 
(Dempsey, 2006): 
 

1) Compresión de la doble capa eléctrica 
2) Adsorción y neutralización de cargas 
3) Arrastre por partículas de precipitado 
4) Adsorción y formación de puentes entre partículas 

 
En la mayoría de los casos, los coloides no se desestabilizan por un mecanismo específico sino 
que participan varios de forma simultánea. A continuación se describe su desarrollo. 
 
Compresión de la doble capa eléctrica 

Para comprender este mecanismo, primero es necesario analizar el concepto de doble capa 
eléctrica. Debido a la carga electrostática del coloide hidrofóbico, generalmente negativa, 
diferentes iones con carga contraria (contraión) del medio pueden ser a su superficie. De esta 
forma, se genera una primera capa con alta densidad de carga y alta energía potencial, 
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denominada como la capa de Stern (Ravina, 1991). Esta capa se esquematiza para un coloide 
en la Figura 3.2. 
 
Más allá de la capa de Stern, otra cantidad de contraiones son atraídos por el coloide pero con 
menor intensidad. La fuerza electrostática entre los contraiones y el coloide varía con el 
inverso de la distancia que los separa. Adicionalmente, los contraiones están sometidos a la 
repulsión causada por los iones de la capa de Stern y a la de otros de su misma especie en su 
“competencia" por llegar a la superficie del coloide. Estas partículas junto a los co-iones, que 
son iones con la misma carga del coloide y que se han podido acercar al coloide debido a la 
formación de la capa de Stern, hacen parte de lo que se denomina una capa difusa (Figura 3.2). 
En esta capa se establece un equilibrio dinámico en donde la energía potencial es alta en los 
lími tes de la capa de Stern y tiende a cero en un punto lejano del coloide. Así, la capa de Stern 
y la difusa conforman la doble capa eléctrica (Duan y Gregory, 2003). 
 
El espesor de la doble capa eléctrica depende de la concentración de los iones en solución. Si 
su concentración aumenta, el número de interacciones en la capa difusa incrementa y reduce 
el tamaño global de la doble capa. Si por el contrario, la solución tiene baja concentración de 
iones la distribución de la capa difusa se extiende en una mayor distancia incrementando el 
tamaño de la doble capa (Ravina, 1991). Este hecho se evidencia en la Figura 3.2 donde se 
compara el tamaño de cada una de las secciones pertenecientes a la doble capa en una solución 
acuosa con baja concentración de iones (Figura 3.2.a) y en una solución salina (alta 
concentración de iones) (Figura 3.2.b). Esta reducción por la alta presencia de iones es 
conocida como compresión de la doble capa.  
 
En la Figura 3.2 también se ilustran dos conceptos importantes de la química de los coloides, 
el potencial de superficie y el potencial zeta. El primero muestra el potencial energético 
asociado a la carga neta en la superficie del coloide proveniente de los fenómenos descritos 
previamente. El segundo limita la capa de Stern con la capa difusa (desde allí comienza la 
disminución del potencial energético en forma exponencial). De los dos potenciales, el único 
que se puede medir en la actualidad es el potencial zeta. Su medición se realiza a través de 
pruebas de electroforesis cuantificando la velocidad de migración de partículas coloidales en 
un campo eléctrico. Dicha velocidad se puede relacionar con el potencial zeta a través de las 
ecuaciones de Helmholtz-Smoluchowski, Henry o Debye-Huckel. Cuando la solución tiene baja 
concentración de iones este potencial puede dar una aproximación al valor del potencial de 
superficie. Sin embargo, como se puede ver en la Figura 3.2.b, esto no es cierto para soluciones 
con alta concentración de sales. Tener una aproximación del potencial de superficie, a través 
del potencial zeta, permite especular sobre qué tan estable se encuentra un coloide en solución. 
Valores altos indicarán que el coloide se encuentra estable o disperso en solución porque su 
fuerza de repulsión hacia los otros coloides es alta. De esta forma potenciales superiores a 30 
o 40 mV permiten observar coloides estables en solución (De Vargas, 2004). 
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Figura 3.2: Elementos que constituyen la doble capa de un coloide (adaptado de Ravina, 

1991) 
 

Para desestabilizar un coloide no es necesario eliminar completamente su fuerza repulsiva. 
Para que el coloide forme un agregado con otra partícula, esta última debe superar cierta 
barrera energética con su movimiento browniano. Este movimiento, constante y aleatorio, 
proviene de la interacción agua-partícula y causa un incremento en la frecuencia de colisión 
(Masliyah y Bhattacharjee, 2005). La barrera energética está conformada por la diferencia 
entre la energía de repulsión eléctrica y la energía de atracción de Van der Waals (Figura 3.3). 
En el estado natural de la doble capa, la barrera energética a superar es alta (Figura 3.3.a) y 
requiere un movimiento browniano con alta energía cinética para que dos partículas 
coloidales puedan formar un agregado (i.e., formar un micro-flóculo). Si la doble capa se 
comprime (con la adición de iones por ejemplo), la barrera energética a superar es mucho más 
baja (Figura 3.3.b) y probablemente las partículas con su energía cinética característica 
podrían formar el agregado. 
 

 
Figura 3.3: Energía potencial de interacción entre dos coloides hidrofóbicos (adaptado de 

Ravina, 1991) 
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El grado de compresión de la doble capa depende del tipo de iones presentes en la solución 
con carga opuesta al coloide. Si cada ion disponible tiene una carga alta (número de valencia 
alto) su capacidad de compresión de la doble capa es alto. Consecuentemente se dice que el 
poder relativo de coagulación para ese ion es alto. Su comparación se hace en referencia a iones 
Na+. De esta forma, por ejemplo, el poder de coagulación relativo de Al3+, Mg2+ y Na+ para 
coloides de carga negativa tiene una relación de 1000:30:1. El poder relativo de coagulación 
de diferentes sales de acuerdo a sí el coloide tiene una carga negativa o positiva se presenta en 
la Tabla 3.2  (Ghernaout y Ghernaout, 2012). Para las últimas cuatro sales el poder relativo es 
mayor de 1000 porque su capacidad no solo está relacionada con la compresión de la doble 
capa sino por su adsorción preferencial en el coloide y una consecuente neutralización de él a 
través de este mecanismo. 
 

Tabla 3.2: Poder relativo de coagulación de diferentes electrolitos 
(Ghernaout y Ghernaout, 2012). 

Electrolito Coloide positivo Coloide negativo 
NaCl 1 1 

Na2SO4 30 1 
Na3PO4 1000 1 
BaCl2 1 30 
MgSO4 30 30 
AlCl3 1 >1000 

Al2(SO4)3 30 >1000 
FeCl3 1 >1000 
FeSO4 30 >1000 

 
Adsorción de carga y neutralización 

Los electrolitos que se agregan a la solución para iniciar el proceso de coagulación química, 
denominados coagulantes, una vez disueltos, disponen de carga que puede ser ligada a la 
amplia superficie del coloide. Estas cargas reducen la carga neta del coloide a valores cercanos 
a la electro-neutralidad y por lo tanto disminuyen la repulsión hacia otras partículas. Cuando 
la desestabilización de los coloides sigue este mecanismo, es fácil realizar el seguimiento del 
proceso de coagulación a través de la medición del potencial zeta de la solución. Para este caso, 
la mayor reducción de partículas coloidales se alcanzará cuando el potencial zeta de la solución 
esté más cercano a cero. Sin embargo, la formación de micro-flóculos puede comenzar entre 
los 15 o 20 mV (De Vargas, 2004). Si existe un exceso de coagulante en la solución los coloides 
invierten la carga de su estado natural y nuevamente se repelen alcanzando otro estado estable 
en la solución. 
 
Arrastre por partículas de precipitado 

Bajo ciertas condiciones, un coagulante puede reaccionar rápidamente con los componentes 
de una solución para formar un precipitado de hidróxidos metálicos amorfos. Durante o 
después de su formación estos precipitados pueden capturar o “arrastrar” los coloides hacia la 
fase sólida que se sedimenta. Este mecanismo de desestabilización necesita altas 
concentraciones de coagulante para aumentar la generación de hidróxidos e incrementar la 
probabilidad de arrastre de los coloides. De hecho, la cantidad necesaria para que el 
mecanismo comience a operar es mucho más grande que la requerida para neutralizar las 
cargas de los coloides. De allí que, para este mecanismo, el potencial zeta no sea una variable 
clave de las condiciones adecuadas de operación (Ravina, 1991). 
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Las condiciones adecuadas de operación en este mecanismo están determinadas por el pH, los 
niveles de sobresaturación de la solución, la presencia de aniones o la alcalinidad de las aguas. 
Del pH depende el grado de solubilidad de los hidróxidos mientras que la sobresaturación de 
coagulante promueve la masiva generación de sólidos. Por otro lado, los aniones y la 
alcalinidad permiten el desarrollo de reacciones alternas con precipitados amorfos 
(Ghernaout y Ghernaout, 2012).  
 
En este tipo de mecanismo existe una relación inversa entre la concentración de coloides y la 
dosis óptima de coagulante debido a que una alta concentración de coloides y su precipitación 
generan núcleos que fomentan la precipitación de otros coloides. Si la concentración de 
coloides es baja, la cantidad de núcleos formados será también baja y se requerirá una mayor 
concentración de coagulante para atrapar los coloides aún estables. Por esta razón, en ciertos 
casos, se puede agregar un tipo específico de coloide (‘ensuciar la solución’) para propiciar la 
formación de precipitados con los coloides originalmente en solución (IIT Kanpur, 2009). 
 
Adsorción y formación de puentes entre partículas 

Las especies que se forman en solución provenientes del coagulante pueden ser adsorbidas 
por varios coloides a la vez y servir de puente para la formación de agregados de fácil 
sedimentación. La formación de cadenas largas o polímeros de las especies provenientes del 
coagulante aumenta la probabilidad de atrapar las partículas coloidales. Por otro lado, si existe 
una amplia disposición de estas especies o ya no existen partículas coloidales para vincular, 
los extremos libres de las especies pueden enmascarar el coloide generando una 
reestabilización de las partículas (Ghernaout y Ghernaout, 2012). 
 
El mecanismo de adsorción y formación de puentes entre partículas puede ser considerado en 
muchos casos como un complemento a la neutralización de cargas para la formación de un 
flóculo de mayor tamaño (Ravina, 1991). Es decir, a través de este mecanismo generalmente 
los micro-flóculos se entrelazan y generan macro-flóculos.  
 
Los mecanismos de compresión de la doble capa y neutralización de carga no son efectivos 
para partículas coloidales hidrofílicas debido a que su estabilidad se debe primordialmente a 
la afinidad con el agua y no a una repulsión de cargas eléctricas. Los mecanismos principales 
de desestabilización para estas partículas son la formación de ligandos entre los grupos 
funcionales de la superficie del coloide y complejos metálicos iónicos provenientes del 
coagulante. Estos ligandos se forman principalmente en condiciones ácidas y requieren altas 
concentraciones del ion metálico. Incluso la desestabilización de los coloides hidrofílicos 
requiere dosis de coagulantes con valores más altos que los necesarios para desestabilizar una 
solución igualmente concentrada con sustancias coloidales hidrofóbicas (Bratby, 2006). 
 
En la literatura, el paso inicial de formación de micro-flóculos es designado como el proceso 
de coagulación mientras que la etapa siguiente de aglomeración de los micro-flóculos y su 
compactación conforma el proceso de floculación (Bratby, 2006; Dentel, 1991). En el proceso 
de floculación, mediante la agitación moderada del agua, se forman partículas con peso 
específico alto y se disminuye su grado de hidratación para obtener baja concentración 
volumétrica, lo cual produce una alta eficiencia en las operaciones de separación de sólidos 
posteriores (v.g., sedimentación o filtración). La distinción entre una y otra etapa muchas veces 
puede ser algo arbitraria; sin embargo, para la optimización en el tratamiento de partículas 
coloidales no se pueden analizar uno de forma independiente al otro. La optimización del 
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proceso de coagulación-floculación (C-F) depende de varios factores que se mencionaran a 
continuación. 

3.1.3 Variables que afectan el proceso de coagulación-floculación 

Seleccionar las condiciones adecuadas para obtener la mayor reducción de partículas 
coloidales en el tratamiento por coagulación- floculación no es una tarea fácil. Su eficiencia 
depende de variables como: 
 
Tipo de aguas a tratar 

Las condiciones operativas óptimas dependen del origen de las aguas, de los componentes 
disueltos, de su alcalinidad y de la distribución de partículas hidrofílicas o hidrofóbicas. Para 
sistemas hidrofóbicos concentrados, por ejemplo, una eficiente separación de coloides se 
podría conseguir bajo condiciones que propicien el mecanismo de adsorción- formación de 
puentes. De otro lado, para coloides hidrofóbicos con baja concentración, el mecanismo de 
neutralización de cargas puede ser más efectivo (Bratby, 2006).  
 
Tipo de coagulante y dosis 

Sales inorgánicas de metales multivalentes han sido usadas por décadas como coagulantes 
(Lee et al., 2014). Entre ellas se encuentran: 
 
Sales de aluminio: estas sales forman flóculos ligeramente pesados. Los compuestos usados 
frecuentemente para el tratamiento relacionado a estas sales son sulfato alumínico anhídrido 
(Al2(SO4)3 o hidratado (v.g., Al2(SO4)3·18H2O), alumbre amónico (Al2(SO4)3·(NH4)2 SO4·24H2O) 
y aluminato sódico (Na2Al2O4). 
 
Sales de hierro: a través de estas sales se forman flóculos pesados y de mayor velocidad de 
sedimentación que los formados por las sales de aluminio. De ellas son ampliamente utilizadas 
cloruro férrrico (FeCl3), sulfato ferroso anhídrido (FeSO4) o hidratado (v.g., FeSO4·7H2O) y 
sulfato férrico (Fe2(SO4)3). 
 
De ellas, las sales de aluminio han sido aplicadas extensamente en potabilización de aguas 
mientras que las sales de hierro se usan predominantemente en el tratamiento de aguas 
residuales domésticas o industriales debido a la ligera coloración pálida que se puede producir 
en las aguas tratadas con iones de hierro (Faust y Aly, 1998). Ambos tipos de sales, además de 
su alto poder de coagulación, tienen como características importantes su amplia 
disponibilidad y bajo costo. Por otro lado, estas sustancias pueden formar complejos 
polinucleares con múltiples cargas y de fácil adsorción que incrementan su eficiencia como 
coagulantes (Bratby, 2006). Entre las sales de aluminio mencionadas, la de mayor uso en la 
industria es el sulfato alumínico hidratado, Al2(SO4)3·18H2O, mientras que en las de hierro se 
usa más a menudo el cloruro férrico, FeCl3. Por ejemplo, el sulfato alumínico se usa en el 85% 
de sistemas de tratamiento de aguas en Estados Unidos (Dempsey, 2006). En general, entre 
mayor sea la valencia del ion en la sal más efectiva resulta como coagulante. 
 
Otros coagulantes empleados en el tratamiento de aguas son los distintos tipos de cal (cal viva, 
CaO; cal apagada, Ca(OH)2;  y  cal dolomítica, CaMgO2). Ellos han sido efectivamente utilizados 
como coagulantes para agua potable, aguas residuales y deshidratación de lodos con bajos 
costos económicos.  
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Con el propósito de mejorar la generación de los complejos polinucleares, las sales de aluminio 
han sido modificadas por adición de una base bajo condiciones controladas para obtener 
compuestos hidrolizados. Estos productos son conocidos como poli-aluminio cloruros (PACl) 
o poli-aluminio sulfatos (PAS), dependiendo de la sal de donde provenga el producto. Sus 
condiciones de preparación y su concentración de aniones generan diferentes grados de 
polimerización y consecuentemente diferentes propiedades como coagulantes (Ye et al., 
2007). También con propósitos similares se han estudiado como coagulantes o floculantes 
poli-electrolitos orgánicos. De hecho, la lista de posibles coagulantes-floculantes para el 
tratamiento de aguas es amplia. La agencia de protección ambiental de los Estados Unidos 
(EPA) ha aprobado cerca de 1100 productos con este objetivo (Dentel, 1991). 
 
Debido a su eficiencia, el uso de poli-electrolitos para el tratamiento de aguas está 
incrementándose (Aboulhassan et al., 2006). Sin embargo, su costo puede ser mucho mayor al 
de las sales metálicas típicas como sulfato alumínico o cloruro de hierro. En la Tabla 3.3 se 
muestran valores comerciales del mercado europeo de coagulantes-floculantes para tener una 
noción aproximada de la diferencia en costos. También es de amplio debate la posible 
contaminación remanente que puede generar el uso de poli-electrolitos sintéticos y su efecto 
neurotóxico en la salud (Bratby, 2006). Consecuentemente, el foco de esta parte de la 
investigación se centra en evaluar la capacidad de C-F del sulfato alumínico y del cloruro 
férrico. Adicionalmente se incluye dentro de la evaluación al sulfato ferroso heptahidratado, 
FeSO4·7H2O considerando su efectividad para la remoción del color de origen orgánico 
(Panchangam y Janakiraman, 2015). 
 

Tabla 3.3: Precios de coagulantes-floculantes en el mercado europeo (datos tomados de 
Sarika et al., 2005).  

Sust. típicas Polielectrolitos catiónicos Polielectrolitos aniónicos 
Precio Cal viva FeCl3 FO-4700** FO-4490** FLOCAN** AN 934** 

USD/ton * 151 522 3457 3248 2900 2958 
*Tasa de cambio empleada: 1.16 USD/€ (Sep. 30/2018); **Referencias comerciales manufacturadas por SNF 
Floerger 
 

De otro lado, la dosis requerida del coagulante seleccionado es un tema fundamental en la 
eficiencia del tratamiento. Junto al pH determinan el mecanismo principal de desestabilización 
de las partículas y su velocidad de sedimentación razón por la cual varios autores los catalogan 
como los parámetros más importantes del tratamiento (El-Gohary y Tawfik, 2009; Verma et 
al., 2012). 
 
Alcalinidad y pH 

Cuando se disuelve una sal de aluminio o de hierro en las aguas residuales se forma un 
precipitado del hidróxido correspondiente. Si la sal es sulfato alumínico, la siguiente 
estequiometría representa la reacción: 

ὃὰὛὕ σ ὅὥὌὅὕ ᴼςὃὰὕὌ σ ὅὥὛὕ φὅὕ  (3.3) 

Para el caso de cloruro férrico y del sulfato ferroso las reacciones respectivas son: 

ς ὊὩὅὰσ ὅὥὌὅὕ ᴼς ὊὩὕὌ σ ὅὥὅὰφ ὅὕ  (3.4) 

ὊὩὛὕ ὅὥὌὅὕ ᴼ ὊὩὕὌ  ὅὥὛὕ ς ὅὕ (3.5) 

En estas reacciones, la alcalinidad natural de las aguas está representada como bicarbonato 
cálcico. La formación de precipitados del hidróxido metálico representado en las ecuaciones 
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(3.3) a (3.5) promueve el arrastre de los coloides hacia los sedimentos del tratamiento. A partir 
de la estequiometría se puede establecer que se necesitan al menos 300, 150 y 100 mg CaCO3/l 
de alcalinidad natural compuesta por bicarbonato de calcio para dosis de 1 mM de Al2(SO4)3, 
FeCl3 y FeSO4 hidratados o anhídridos, respectivamente, para generar cantidades apreciables 
de precipitado. Si existe poca alcalinidad en el agua, se puede dosificar cualquier tipo de cal 
para inducir la generación de precipitados. Sin embargo, un exceso de cal puede generar la 
solubilización de los hidróxidos e incrementar la generación de los lodos resultantes del 
proceso (Verma et al., 2012). 
 
Por otro lado, es necesario recordar que los iones de hierro y de aluminio provenientes de los 
coagulantes se hidratan en las aguas residuales a través de reacciones vinculadas fuertemente 
con el pH de la solución. De acuerdo al pH y a la concentración del metal se pueden formar 
complejos monoméricos, diméricos o poliméricos de hidroximetal (Faust y Aly, 1998). Algunas 
reacciones y sus constantes de equilibrio a 25 °C se resumen en las Tablas 3.4 y 3.5 para iones 
de aluminio y hierro, respectivamente.  
 
Tabla 3.4: Reacciones de hidratación para Al3+ (IUPAC-NIST, 2015; Sullivan y Singley, 1968). 

Reacción Log Keq a 25°C 

1. ὃὰὛὕ ᵰςὃὰ σὛὕ  1.84 

2. ὃὰ σὌὕᵰὃὰὕὌ σὌ  -9.10 

3. ὃὰ Ὄὕᵰ ὃὰὕὌ Ὄ  -5.03 
4. ςὃὰ ςὌὕᵰ ὃὰὕὌ ςὌ  -6.27 
5. ὃὰὕὌ Ὄὕᵰ ὃὰὕὌ Ὄ  -12.74 

6. φὃὰ ρυὌὕᵰ ὃὰὕὌ ρυὌ  163.0 
 

Tabla 3.5: Reacciones de hidratación para Fe3+ (IUPAC-NIST, 2015; Singley and Sullivan, 
1969). 

Reacción Log Keq a 25°C 
1.a. ὊὩὅὰ ᵰὊὩ σὅὰ 3.6 

1.b. ὊὩὛὕ ᵰὊὩ Ὓὕ  0.55 

2. ὊὩ σὌὕᵰὊὩὕὌ σὌ  -6.0 

3. ὊὩὌὕ Ὄὕᵰ ὊὩὌὕ ὕὌ Ὄ  -2.17 
4. ὊὩὕὌ Ὄὕᵰ ὊὩὕὌ Ὄ  -4.7 
5. ςὊὩὕὌ ᵰ ὊὩὕὌ  1.46 
6. ὊὩὕὌ Ὄὕᵰ ὊὩὕὌ Ὄ  -18.5 

 
Las reacciones  que conforman el numeral 1. de las Tablas 3.4 y 3.5 corresponden al equilibrio 
de disolución y permiten establecer las proporciones de iones precursores que se encuentran 
en solución. Las reacciones 2. describen la hidratación del ion respectivo para producir su 
hidróxido metálico amorfo. Planteando el equilibrio termodinámico para estas reacciones y 
asumiendo que la actividad de cada sustancia iónica se puede expresar como función de su 
concentración a una temperatura dada, se obtienen las siguientes ecuaciones: 

Ὄ

ὃὰ
ὑ  (3.6) 

Ὄ

ὊὩ
ὑ  (3.7) 
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o en función del pH como: 

ὰέὫὃὰ ωȢρ σϽὴὌ (3.8) 
ὰέὫὊὩ φȢπ σϽὴὌ (3.9) 

 
Un manejo similar se puede realizar para las restantes reacciones descritas en las Tablas 3.4 y 
3.5, de forma tal que la concentración de cada especie iónica se exprese como función del pH. 
A partir de esas expresiones se puede obtener un diagrama de especies metálicas como el 
presentado en la Figura 3.4 para aluminio y hierro, respectivamente. Con la sumatoria total de 
las especies en solución se puede conocer bajo qué concentraciones se forma el sólido amorfo 
del hidróxido metálico. Estos límites de solubilidad del hidróxido han sido resaltados en negro 
en la Figura 3.4. Para cada metal hay un punto mínimo de insolubilidad que depende del pH 
(i.e., bajo este pH se produce la mayor formación del hidróxido). Dichos valores de pH 
corresponden a 6 y 8 para aluminio y hierro, respectivamente, según el grupo de reacciones 
evaluadas y a una temperatura de 25°C. Bajo estas condiciones, habrá un remanente de  
6.5×10-11 mol/l de aluminio total o 1.39×10-6 mol/l de hierro total en la solución cuando el 
sistema haya alcanzado el equilibrio. Ambos valores de pH pueden ser considerados como 
ideales para la coagulación a través del mecanismo de arrastre de contaminantes. Sin embargo, 
vale la pena recordar que se pueden controlar fácilmente las condiciones iniciales del proceso 
de coagulación pero no los valores a los que se alcanza el equilibrio. Tales condiciones de 
equilibrio del sistema pueden estar determinados por el pH inicial pero también por el tipo de 
aguas, las concentraciones de sobresaturación, la alcalinidad y otros factores que se 
mencionarán en renglones seguidos.  
 
Adicionalmente, como se puede ver en la Figura 3.4, el pH determina la distribución de las 
especies iónicas y, como se mencionó anteriormente, el poder del coagulante está fuertemente 
relacionado con las cargas de las especies iónicas que forma cuando el mecanismo de 
desestabilización es el de neutralización. Por lo tanto, es aconsejable utilizar el pH que genere 
especies altamente cargadas de signo contrario a la carga de los coloides en solución (Faust y 
Aly, 1998). Por ejemplo, si en solución existen partículas coloidales hidrofóbicas cargadas 
positivamente, un pH bajo y concentraciones altas de metal aumentan la fracción de especies 
como Fe3+, Al3+ e incluso especies poliméricas con múltiples cargas tales como Al13O4(OH)247+ 
o Fe3(OH)43+ que propician de forma eficiente la neutralización de las partículas coloidales 
(Dempsey, 2006; Ye et al., 2007). 
 

Figura 3.4: Concentración de las especies iónicas y zona de solubilidad de hidróxido metálico 
en función del pH para a) aluminio b) hierro  

 
 

a) b) 
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Temperatura 

Los equilibrios iónicos presentados en las Tablas 3.4 y 3.5 así como las reacciones de formación 
de micro-flóculos son fuertemente afectados por la temperatura. Por ejemplo, cuando la  
temperatura de la solución disminuye, el pH óptimo donde se obtiene la mínima solubilidad 
del hidróxido se incrementa. De igual forma si la temperatura en la solución es baja la 
formación de los flóculos toma mayor tiempo. Los tamaños de los flóculos también se ven 
afectados con las temperaturas bajas. Esto a su vez repercute en una baja eficiencia de 
desestabilización de coloides por arrastre o adsorción (Bratby, 2006). De otro lado 
temperaturas altas pueden afectar la precipitación de algunos hidróxidos y disminuir la 
velocidad de sedimentación de los flóculos (CEPIS/OPS, 2005). 
 
Tipo y dosis de agentes floculantes 

La coagulación química no siempre conlleva a la producción de agregados consistentes y 
fáciles de sedimentar. Las condiciones del proceso y las características del coloide pueden 
conducir hacia la formación de un flóculo frágil que se rompe fácilmente ante cualquier 
esfuerzo cortante (i.e., agitación). El ejemplo típico es la reducción de turbiedad en aguas 
potables cuando la temperatura es baja produciendo flóculos pequeños y débiles (Lee et al., 
2014). Con el objetivo de mejorar las características del flóculo, usualmente se agrega a las 
aguas residuales, después del coagulante primario, sustancias denominadas agentes 
floculantes o ayudantes de floculación. Estas sustancias típicamente son polímeros aníónicos 
o catiónicos  usados para aglomerar micro-flóculos y transformarlos en sustancias de mayor 
densidad mejorando su remoción por una subsecuente etapa de sedimentación, flotación o 
filtración (Lee et al., 2014). No siempre altas concentraciones del agente floculante promueven 
una mejor calidad del flóculo ya que el polímero puede enmascarar al coloide y dispersarse en 
la solución. La elección de su concentración y el tipo de agente floculante requiere su 
evaluación experimental mediante ensayos de floculación-coagulación. Su uso implica 
incrementos considerables en los costos operacionales del proceso de coagulación y 
floculación. 
 
Duración e intensidad de mezcla en las etapas de C-F 

La formación y desarrollo del flóculo dependen de la concentración, del tamaño inicial con 
relación al estado de agitación del líquido y del grado de desestabilización de las partículas. 
Estos factores influyen directamente sobre las colisiones efectivas de los micro-flóculos  y la 
frecuencia de ellas que conllevan a que más partículas se adhieran al flóculo en el tiempo. 

El crecimiento del micro-floculo se produce a través de dos mecanismos, la floculación 
pericinética y la floculación ortocinética. La primera se desarrolla por colisiones entre 
partículas propiciadas por el movimiento browniano de las moléculas de líquido. Ella solo es 
efectiva en partículas menores a 1 micrón por lo que es determinante en los primeros 
segundos del proceso C-F. La segunda es causada por las colisiones de las partículas debido al 
movimiento turbulento del fluido. Este mecanismo se vuelve efectivo con partículas mayores 
a 1 micrón y actúa durante el resto de proceso de floculación (entre 20 a 30 minutos). 

Durante la coagulación la mezcla debe ser vigorosa con el objetivo de distribuir efectivamente 
en las aguas residuales el coagulante y sus especies iónicas hidrolizadas (mezcla rápida). En la 
etapa de floculación en cambio, los niveles de mezcla no están completamente establecidos y 
se deben evaluar experimentalmente. Se requieren importantes niveles de turbulencia para 
que suceda la floculación ortocinética pero se debe procurar que los agregados ya formados 
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no se rompan con velocidades de agitación excesivas. El tiempo de duración de esta floculación 
también se debe establecer experimentalmente para determinar la finalización del proceso  
C-F. 

Así, determinar a priori  las condiciones adecuadas de las variables que más influyen en el 
proceso de coagulación, es una tarea compleja. Incluso no existen modelos matemáticos 
efectivos que permitan simular el desempeño del proceso en un rango amplio de condiciones 
(Dentel, 1991), razón por la cual los ensayos experimentales se han convertido en la principal 
herramienta de optimización del tratamiento. El mecanismo básico para desarrollar esos 
ensayos está conformado por el test de jarras que se lleva a cabo en equipos como el descrito 
en la sección 2.3.1. Mediante este test se pueden evaluar simultáneamente varias condiciones 
de C-F (De Vargas, 2004). 
 
Los criterios para elegir las condiciones de optimización del proceso son amplios. Su aplicación 
depende de cada caso particular y del proceso posterior a C-F. Algunos de los criterios van 
desde reducción de turbiedad, color natural, DQO hasta mayor velocidad de sedimentación o 
de filtración de los flóculos finales (Beddow y Cruden, 2015). Por ejemplo, la USEPA propuso 
utilizar el criterio de reducción de COT en C-F con el objetivo de disminuir la generación de 
compuestos órgano-clorados en una posterior etapa de cloración (Edzwald y Tobiason, 1999). 

3.1.4 Ventajas y desventajas del tratamiento por C-F 

En la Tabla 3.6 se describen las ventajas y desventajas de este proceso físico-químico. La 
principales ventajas radican en su bajo costo de implementación, facilidad de operación y su 
eficiencia para reducir contaminantes coloidales (Verma et al., 2012). Por otro lado, su 
principal desventaja se encuentra en que el C-F transfiere el contaminante a una fase sólida lo 
que conlleva posteriormente a un problema de disposición de lodos. 
 

Tabla 3.6: Ventajas y desventajas de la C-F. 
Ventajas Desventajas 

¶ Funcionamiento simple y efectivo para 
reducción de partículas coloidales 

¶ Relación eficiencia- costo alta 
¶ Incremento de la eficiencia de los 

procesos de filtración y sedimentación 
¶ Uso de reactivos ampliamente disponibles 

y de bajo costo 

¶ Puede requerir altos tiempos de 
residencia 

¶ No existen modelos para predecir el 
comportamiento del problema (ajustes al 
proceso totalmente vinculados al test de 
jarras) 

¶ Generación de lodos a los cuales se ha 
transferido el contaminante   
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3.1.5 Efectividad de C-F para aguas residuales de la industria del café 
soluble 

El principal objetivo del proceso de C-F consiste en retirar la mayor cantidad de sustancias 
coloidales de las aguas. Para coloides hidrofóbicos se han encontrado eficiencias altas (Bratby, 
2006). Estos casos están asociados con la reducción de turbiedad o reducción de la 
concentración de sólidos suspendidos. Por otro lado, la reducción del color orgánico, que está 
relacionado con la remoción de coloides hidrofílicos, también ha tenido resultados destacados 
(Bell-Ajy et al., 2000; Matilainen et al., 2010). Reducciones de hasta 90% en el color se han 
alcanzado con C-F (Vik et al., 1985). Considerando lo anterior, la coagulación podría ser una 
eficiente alternativa de tratamiento de las aguas objeto de estudio para reducir el color.  

La solución bajo estudio está conformada por polímeros complejos como melanoidinas o 
taninos. Esas macromoléculas orgánicas de gran tamaño también podrían ser removidas por 
C-F. Bratby (2006), por ejemplo, reporta que macromoléculas  de pesos moleculares mayores 
a 1 kDa han sido exitosamente retiradas de las aguas por esta tecnología.  
 
Teniendo en cuenta la Distribución de Pesos Moleculares (DPM) de la solución inicial (Figura 
1.3) y basándose en que moléculas de peso molecular mayor a 1 kDa serán retiradas por C-F, 
en teoría se podría obtener cerca del 55% de reducción de DQO y  un 35% de color a través de 
esta tecnología para las aguas objeto de estudio. Sin embargo, para la remoción de partículas 
hidrofílicas en aguas de baja turbiedad, como es el caso, se recomienda agregar cal al sistema 
para aportar sitios de nucleación donde puedan crecer los flóculos (Gregor et al., 1997). 

 
En la Tabla 3.7 se resume los resultados obtenidos por otros autores después de haber 
empleado el método de C-F para el tratamiento de aguas residuales similares a las del objeto 
de esta tesis. Como se puede observar, las eficiencias del proceso son altas y justifica la 
exploración de la tecnología aplicada a las aguas residuales de la industria de café soluble. Esta 
tabla también sirve de información para la selección de condiciones iniciales de C-F para el 
agua residual de referencia. Con este punto de partida, se evalúa a continuación el desempeño 
de la tecnología y se establecen comparaciones.  
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Tabla 3.7: C-F para aguas residuales de similares características. 
Origen de 

aguas 
residuales 

Caracterización 
inicial 

Tipo de 
Coagulante 

Dosis de 
coagulante y 

pH 
Eficiencia 

Referencia 
/País 

Industria 
productora de 

café 

DQO:4.3 g/l 
pH:4.6 

Coagulante: T11 
A. F :1.5% v/v de 

Ecofloc 67051 

Ccoag:0.15% v/v 
pH: 4.6 

RDQO: 
33% 

Zayas Pérez 
et al. (2007) 

/México 

Coagulante: T11 
A. F:1% v/v de 
Ecofloc 67081 

Ccoag:0.15% v/v 
pH: 4.6 

RDQO: 
34% 

Coagulante: T11 
A.F: 0.6% v/v de 

Ecofloc 62601 

Ccoag:0.15% v/v 
pH: 4.6 

RDQO: 
58% 

Coagulante: T11 
A. F:0.8% v/v de 

Ecofloc 62601 

Ccoag:0.15% v/v 
+Cal apagada: 1 

g/l  
pH: 4.6 

RDQO: 
65% 

Solución 
sintética de 
café tostado 

Color:  
1035 U Pt-Co 

pH:4.66 

Al2(SO4)3·18H2O 
Ccoag:4 g/l   

pH:6 
RColor:  
75% 

Panchangam 
y 

Janakiraman 
(2015) 
/India  

FeSO4·7H2O 
Ccoag:3 g/l  

pH:6 
RColor: 
88% 

Cal viva (CaO) Ccoag:4 g/l pH:12 
RColor: 
77.5% 

Industria de 
café soluble 

DQO:3.6g/l 
Color: 

12474 U Pt-Co 
SST: 0.42 g/l 

Turbidez: 
463 NTU 

Al2(SO4)3·18H2O 
Ccoag:1 g/l  

pH: 7 

RDQO: 56.0% 

Wee-Ean 
(2008) 

/Malasia 

RColor: 90.1% 

RSST: 88.6% 

RTurbidez: 87.6% 

FeCl3·6H2O Ccoag:1 g/l pH:7 

RDQO: 66.4% 

RColor: 95.0% 

RSST: 91.4% 

RTurbidez: 95.4% 

Quitosano 
Ccoag: 0.1 g/l 

pH:6 

RDQO: 46.6% 

RColor: 88.6% 

RSST: 91.4% 

RTurbidez: 97.0% 

Industria de 
café soluble 

DQO:3.8 g/l 
Turbidez: 
1092 NTU 

pH:4.2 

Al2(SO4)3 

Ccoag: 6.0 g/l 
+Cal apagada: 

2.5 g/l 
pH:n.r. 

RDQO: 32.0% 
pHfinal: 5.0 

Cárdenas et 
al. (2009) 
/México 

Ccoag: Concentración del coagulante; A.F: Agente floculante; R: Reducción; n.r.: no reporta 
1 Referencias producidas por la empresa Ecotec® 

3.2 Metodología 

Se utilizó la metodología de ensayos de jarras para la selección del coagulante óptimo entre 
sulfato alumínico octadecahidratado (Al2(SO4)3·18H2O), cloruro férrico (FeCl3) y sulfato 
ferroso heptahidratado (FeSO4·7H2O) siguiendo el procedimiento descrito en la sección 2.3.1. 
El intervalo de concentraciones de los coagulantes de 1 a 13 g/l fue seleccionado según lo 
reportado por Cardenas et al. (2009) para aguas de características similares, con el fin de 
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garantizar una formación efectiva de los flóculos (Tabla 3.7). El ajuste del pH se realizó 
inicialmente agregando a cada ensayo 1 g/l de cal apagada (Ca(OH)2), según lo reportado Zayas 
Pérez et al. (2007). Esta concentración permitió la mayor reducción de DQO para C-F en unas 
aguas residuales de similares características (Tabla 3.7). Posteriormente, para el coagulante 
seleccionado, se analizó su dosis y la concentración de cal apagada a través de un diseño 
experimental 3k, con el fin de establecer los efectos lineales, sus interacciones y la curvatura 
sobre la reducción de color y DQO (calculados a partir de las ecuaciones (2.11) y (2.12)). Este 
análisis se complementó con la optimización de cada variable de respuesta. Luego, se validaron 
experimentalmente las condiciones óptimas y se evaluaron los costos operacionales (ecuación 
(2.13)), la generación total de lodos (ecuación (2.6)) y se caracterizó el pH final, COT y EOM 
del efluente. 

3.3 Resultados y análisis 

3.3.1 Coagulante óptimo 

En la Figura 3.5 se muestran los resultados de los ensayos de jarras usando FeCl3, 
Al2(SO4)3·18H2O y FeSO4·7H2O. Cuando se empleó FeCl3 como coagulante se incrementó  al 
menos tres veces el color de la solución inicial y la reducción máxima de DQO fue solo de 20.6% 
(Figura 3.5.a y 3.5.b).  Las razones de su bajo desempeño se pueden encontrar en que este 
coagulante agotó rápidamente la alcalinidad disponible en la mayoría de ensayos (Figura 
3.5.d) a través de la reacción presentada en la ecuación (3.4), posiblemente, para formar 
hidróxidos. Sin embargo, su concentración y las condiciones de pH de la solución al final de 
C-F (Figura 3.5.c) no fueron suficientes para producir un precipitado que promueva de forma 
efectiva los mecanismos de reducción de contaminantes por arrastre o adsorción. 
 
Por otro lado, para Al2(SO4)3·18H2O y FeSO4·7H2O. se observó un incremento de color de la 
solución cuando su concentración es inferior a 2.5 g/l (Figura 3.5.a). Bajo esas condiciones no 
existe suficiente coagulante para reaccionar y generar una cantidad apreciable de flóculos que 
atrapen los contaminantes. Este hecho se ve reflejado en altos valores de pH de la solución y 
consecuentemente soluciones altamente coloridas. Con concentraciones superiores, el 
proceso C-F comienza a ser más eficiente para retirar contaminante de tal forma que se alcanza 
la dosis óptima donde coincide la mayor reducción de color y de DQO (Figura 3.5.b). Para 
Al2(SO4)3·18H2O, cuando se utilizó la dosis óptima se produjo el mayor consumo de alcalinidad 
(vista como la concentración más baja de alcalinidad de los ensayos de jarras, Figura 3.5.d). En 
este caso, a diferencia del FeCl3, el consumo alto de alcalinidad si generó un precipitado 
efectivo para atrapar o adsorber contaminantes de la solución que finalmente se vio reflejado 
en las mayores reducciones de color y DQO. El requerimiento de alcalinidad con la dosis óptima 
de FeSO4·7H2O es similar al utilizado cuando se empleó Al2(SO4)3·18H2O. No obstante, a 
diferencia del FeSO4·7H2O, a concentraciones superiores de la dosis óptima se consume toda 
la alcalinidad suministrada a través del Ca(OH)2. En la Figura 3.5.d adicionalmente se puede 
notar que ninguna de estas dos sales agota en sus reacciones de formación de hidróxidos la 
alcalinidad natural de la muestra cruda. Esto es evidente observando que la alcalinidad más 
baja de las soluciones después de C-F es siempre superior a 70 mg CaCO3/l  que representa la 
alcalinidad inicial de la muestra. 
 
Las condiciones óptimas para cada coagulante y su correspondiente eficiencia se presentan en 
la Tabla 3.8. El coagulante con mayor eficiencia para la reducción de color y DQO fue 
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FeSO4·7H2O. En la Figura 3.6 se presenta una foto del ensayo de jarras con este coagulante 
donde se hace evidente la disminución de color por el proceso C-F en comparación con la 
muestra de agua inicial (extremo izquierdo). 

 

 

Figura 3.5: Resultados de los ensayos de jarras para la muestra cruda utilizando 
Al2(SO4)3·18H2O, FeCl3 o FeSO4·7H2O .Concentración de Ca(OH)2 inicial: 1g/l, pH inicial (con 

Ca(OH)2): 11.5. Alcalinidad original de las aguas: 70 mg CaCO3/l  
 

Tabla 3.8: Dosis óptimas para cada coagulante analizado y condiciones finales. 

 

Concentración 
óptima 

Eficiencia 

Coagulante 
en 
g/l 

en mol de 
metal/l 

%Red. 
Color 

%Red. 
DQO 

Alcalinidad final 
(mg CaCO3/l) 

pH 
final 

Al2(SO4)3·18H2O 3.6 0.0108 70.4% 34.6% 78 4.7 

FeCl3 1 0.0062 < 0% 20.6% 180 7.7 
FeSO4·7H2O 3 0.0108 76.1% 40.0% 116 5.2 
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Figura 3.6: Fotografía del ensayo de jarras para el coagulante FeSO4·7H2O con 1 g/l de cal en 
comparación con la muestra inicial (extremo izquierdo) 

 
Nótese que se requiere menos masa de FeSO4·7H2O que de Al2(SO4)3·18H2O aunque se necesita 
una similar cantidad de moles del metal para ambos coagulantes en la dosis óptima. La 
diferencia radica en el alto peso molecular de la sal Al2(SO4)3·18H2O. También es importante 
considerar la presencia del anión que acompaña el metal en la sal coagulante. Al parecer, según 
los resultados encontrados, los sulfatos tienen alta influencia en los flóculos formados y 
generan una mayor eficiencia del coagulante.  
 
Comparando los resultados obtenidos (Tabla 3.8) con lo reportado en la literatura para el 
tratamiento por C-F de aguas similares (Tabla 3.7), se observa que se obtuvo con la misma 
dosis de Ca(OH)2 una mayor reducción de DQO que la reportada por Cárdenas et al. (2009) 
utilizando una menor dosis de coagulante para Al2(SO4)3·18H2O. Sin embargo, no se obtuvieron 
eficiencias tan altas como las reportadas por Wee-Ean (2008) donde las reducciones de DQO 
son mayores a 55% y las de color mayor a 90% con Al2(SO4)3·18H2O o FeCl3. De hecho a la 
misma dosis de FeCl3 (1 g/l) no se observó reducción de color. Esta diferencia en los resultados 
se puede deber a las características originales de la muestra, donde la matriz cruda utilizada 
por Wee-Ean (2008) posee mucha mayor concentración de sólidos suspendidos de tal forma 
que su desestabilización le brindó al proceso C-F sitios de nucleación más efectivos que los 
creados por la cal para que los flóculos puedan crecer. 
 
En relación con el pH final del proceso C-F, su influencia en el comportamiento del proceso no 
es evidente. En la Figura 3.7 se presentan las posibles especies en solución en los estados 
iniciales y finales, para cada sal suponiendo un estado final en equilibrio al pH medido. 
Inicialmente la concentración de aluminio en la dosis óptima suministrada por el 
Al2(SO4)3·18H2O no permite obtener una solución saturada con Al(OH)3 (se ubica en el límite 
de solubilidad  pero no dentro de la región demarcada en negro); sin embargo, suponiendo 
una trayectoria del proceso C-F en línea recta hacia el equilibrio con el pH final, se debió 
generar un precipitado de Al(OH)3 que disminuyó la concentración en solución del metal 
(Figura 3.7.a). Con el pH final se puede observar que la concentración de aluminio remanente 
aun es alta en comparación con el mínimo valor a un pH de 6. Por otro lado, con las sales de 
hierro se obtuvieron inicialmente similares niveles de sobresaturación (Figura 3.7.b) pero al 
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final, considerando la misma trayectoria lineal, el FeCl3 debió haber formado una mayor 
cantidad del precipitado Fe(OH)3 que el FeSO4·7H2O considerando la concentración de hierro 
remanente; No obstante, en los ensayos de jarras con FeCl3 no se reflejó una evidente mayor 
formación de precipitado que los ensayos con FeSO4·7H2O. De allí que reacciones laterales 
debieron hacer parte del proceso para la formación de flóculos. Algunas de ellas posiblemente 
promovidas por la presencia de los iones sulfatos.  

 

 

Figura 3.7: Estados iniciales y finales del proceso de coagulación para a) Sal de aluminio  
b) Sales de hierro 

a) 

b) 
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Como se mencionó, con el proceso C-F es posible retirar de la solución las moléculas de un peso 
mayor a 1 kDa (Bratby, 2006). Ellas, según la Figura 1.3, aportan el 35% y el 55% de color y 
DQO totales en la muestra cruda, razón por la cual al retirarlas se presupuestó tener 
reducciones de DQO y color similares. Bajo las dosis óptimas con el FeSO4·7H2O y con el 
Al2(SO4)3·18H2O se obtuvieron reducciones de color incluso mayores que las proyectadas 
posiblemente debido a la adsorción preferencial sobre los flóculos de moléculas pequeñas que 
inducen color (v.g., moléculas con grupos fenólicos). Por otro lado, cierta fracción de las 
moléculas de tamaño mayor a 1 kDa presentes en la solución, parecen ser altamente estables, 
porque fue imposible su remoción total por el proceso C-F si se tiene en cuenta que la 
reducción de DQO fue menor a 55%. 
 
Así, con base en los mayores valores de reducción de DQO y de color se seleccionó el 
FeSO4·7H2O como coagulante óptimo para la siguiente parte del estudio. El Al2(SO4)3·18H2O  
adicionalmente tiene en contra la concentración alta de metal remanente que puede afectar el 
cuerpo de agua donde se dispongan los efluentes. Además, se ha mencionado que los lodos 
provenientes de sales de aluminio tienen mayor dificultad para ser deshidratados (Bratby, 
2006) e incluso su disposición debe ser de mayor cuidado para evitar la contaminación de 
aguas subterráneas con aluminio y la eventual afectación de la salud humana (Ghernaout et al., 
2011).  

3.3.2 Efecto de la concentración de cal apagada sobre la C-F 

Posteriormente se analizó la influencia del Ca(OH)2 en el proceso, teniendo en cuenta lo 
determinante que fue la alcalinidad en la eficiencia  del tratamiento. Para ello se realizaron 
ensayos de jarras en un rango de 1 a 13 g/l de FeSO4·7H2O a valores constantes de 
concentración de cal. La concentración de cal se varió en cada grupo de jarras en un rango de 
1 a 7 g/l. Los resultados de la reducción de DQO y de color se presentan en la Figura 3.8. Como 
se puede observar las dosis óptimas para reducción de color y de reducción de DQO se 
encuentran en una concentración de coagulante distinta de 3 g/l cuando se utilizan 
concentraciones de cal distintas a 1 g/l. Es decir, el punto óptimo varía con la concentración 
de cal. Para establecer claramente el comportamiento de estas variaciones se debe evaluar la 
interacción que existe entre la concentración de cal y la dosis de coagulante. Por otro lado, se 
puede observar que las concentraciones para obtener la mayor reducción de DQO no se 
encuentran en las mismas coordenadas que el óptimo de reducción de color y que no se 
requiere la mayor cantidad de cal para alcanzar estas condiciones óptimas. Esto quiere decir 
que una cantidad alta de cal disminuye la eficiencia del proceso posiblemente por un cambio 
de carga de las partículas hidrofóbicas en suspensión con su consecuente estabilización. 
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Figura 3.8: Variación de a) reducción de color y b) reducción de DQO con la concentración 
de FeSO4·7H2O y Ca(OH)2 para el proceso de C-F 

3.3.3 Diseño experimental y optimización dosis coagulante- 
concentración de cal 

Para el caso de estudio la optimización de un factor a la vez no es la más adecuada ya que, como 
se mencionó, la concentración de cal afecta la localización de la dosis óptima de coagulante. 
Por ello se planteó un diseño experimental 32 con dos puntos centrales que permita encontrar 
las interacciones y la curvatura de los factores: dosis de coagulante y concentración de cal. El 
rango de análisis para la cal se modificó a 4 y 7 g/l para que a concentraciones bajas de 
coagulante se obtuviera una reducción de color apreciable. La matriz del diseño experimental 
se presenta en la Tabla 3.9 junto a los resultados obtenidos para cada ensayo. Aunque para 
facilitar el análisis los ensayos se hayan organizado con un orden creciente de concentraciones 
en la tabla, el orden cronológico de cada uno de ellos fue totalmente aleatorizado. Así se puede 
observar que la mayor reducción de DQO en la matriz experimental fue de 66.4% y la mayor 
reducción de color fue de 93.1%, ambas con la mayor concentración de coagulante pero no a 
la mayor concentración de cal.  
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Tabla 3.9: Matriz de experimentos y resultados obtenidos para el diseño experimental 32. 

Para establecer las condiciones óptimas del proceso de C-F se ajustaron modelos polinómicos 
de segundo orden para la reducción de color y de DQO. Las expresiones finalmente obtenidas 
fueron: 

Ὑ πȢτπυσπȢρπτρϽὅὥὰπȢςπυπϽὅέὥὫυȢςψςρπ Ͻὅὥὰ φȢσψυ
ρπ ϽὅὥὰϽὅέὥὫχȢψσωρπ ϽὅέὥὫ 

 
(3.10) 

Ὑ πȢςρυχπȢρωττϽὅὥὰτȢυπψρπ ϽὅέὥὫρȢφυχρπ Ͻὅὥὰ

ψȢτπφρπ ϽὅὥὰϽὅέὥὫςȢςρτρπ ϽὅέὥὫ 
(3.11) 

El análisis estadístico para cada modelo propuesto se presenta mediante la tabla ANOVA 
(Tabla 3.10). Según esta, los modelos son estadísticamente significativos (valor-p menor a 
0.05) y permiten explicar más del 90% de la variabilidad en la reducción de color o en la 
reducción de DQO (esto según los coeficientes de determinación, R2). Sin embargo, para el 
modelo ajustado de reducción de color la falta de ajuste es estadísticamente significativo, lo 
que refleja que el modelo no representa adecuadamente los datos experimentales. Por esta 
razón, se evaluó un nuevo modelo donde solo se consideraron los términos estadísticamente 
más relevantes del anterior, con lo que se obtuvo la ecuación: 

Ὑ ρȢχρχρπ πȢρψςπϽὅέὥὫχȢωςςρπ ϽὅὥὰϽὅέὥὫρȢωχφ

ρπ ϽὅέὥὫ 
(3.12) 

Su análisis estadístico se incluye también en la Tabla 3.10. El nuevo modelo tiene menos grados 
de libertad y más bajos coeficientes de determinación pero la falta de ajuste no es significativa.  
Con ello, este modelo fue considerado adecuado para continuar el estudio y optimizar la 
reducción de color. 

 

 

Ensayo 
# 

Matriz de 
experimentos 

Resultados obtenidos 

Cal  
[g/l] 

Fe2SO4·7H2O 
[g/l] 

pH Alcalinidad 
final 

mg CaCO3/l 

%Reducción 

Inicial Final RColor RDQO 

1 4 1 12.6 12.3 1982.5 8.90% 33.70% 

2 4 7 12.5 12.4 1430 81.40% 56.30% 

3 4 13 12.6 6.4 110 93.10% 52.30% 

4 5.5 1 12.8 12.6 2335 17.80% 39.20% 

5 5.5 7 12.7 12.6 1987.5 81.00% 57.50% 

6 5.5 7 12.5 12.6 1985 81.10% 60.30% 

7 5.5 7 12.6 12.6 1927.5 80.90% 56.60% 

8 5.5 13 12.8 12.2 775 89.10% 66.40% 

9 7 1 12.1 12.1 2027.5 21.80% 39.60% 

10 7 7 12.7 12.6 2095 79.60% 57.70% 

11 7 13 11.4 12.2 1750 83.00% 61.20% 
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Tabla 3.10: Tabla ANOVA para los modelos estudiados. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l* 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

Ὑ  

Modelo 0.1057 5 0.02114 20.53 2.401×10-3 
Residuales 5.15×10-3 5 1.030×10-3   

Falta de ajuste 4.41×10-3 3 1.469×10-3 3.964 0.2080 
Error puro 7.41×10-4 2 3.706×10-4   

R2:0.9535; R2aj:0.9072 

Ὑ  

Modelo 1.019 5 0.2037 2017 2.967×10-8 
Residuales 5.050×10-4 5 1.010×10-4   

Falta de ajuste 5.025×10-4 3 1.675×10-4 135.9 7.311×10-3 
Error puro 2.464×10-6 2 1.232×10-4   

R2: 0.9995; R2
aj: 0.9990 

Ὑ  

Modelo 1.0183 3 0.3394 2684 4.493×10-11 
Residuales 8.851×10-4 7 1.264×10-4   

Falta de ajuste 6.880×10-4 3 2.293×10-4 4.653 8.578×10-2 
Error puro 1.971×10-4 4 4.928×10-4   

R2:0.9991; R2aj:0.9988 
*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 

En la Figura 3.9 se presentan los diagramas de Pareto donde se ilustra el efecto estandarizado 
de cada parámetro del modelo sobre una determinada respuesta. Para establecer la 
significancia estadística de ese parámetro se compara con el valor t crítico (igual a 4.3), si su 
valor es mayor se puede considerar que el parámetro es estadísticamente significativo. En los 
diagramas también se incluyen los porcentajes de importancia relativa a cada factor (PFi) 
calculados a partir de la ecuación: 

ὖὊ
ὦ

Вὦ
ρππ  Ὥ π (3.13) 

donde bi corresponde al valor del efecto estandarizado para el factor i. Para la reducción de 
color todos los términos tienen significancia estadística aunque la interacción de los factores 
apenas posee una importancia relativa de 1.2% en esa variable de respuesta. El término 
cuadrado de la concentración de coagulante tiene una importancia relativa destacada, razón 
por la cual, con la curvatura presente en la reducción de color, las condiciones óptimas del 
factor probablemente se ubiquen en un lugar diferente a los extremos de su intervalo 
experimental. De otra parte, para la reducción de DQO la concentración de cal tiene poca 
influencia estadística mientras que la concentración de FeSO4·7H2O es determinante. Se puede 
decir a partir del término cuadrado de la dosis de coagulante que existe una curvatura 
destacada en el proceso. En el factor cal esa curvatura es poco significativa. Tales curvaturas 
muestran que concentraciones altas de coagulante y cal no siempre implican mayor reducción 
de contaminantes. Como se explicó en los mecanismos de desestabilización, las 
concentraciones de iones en exceso pueden contribuir a que los coloides se reestablezcan y se 
dispersen en la solución.  
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Figura 3.9: Diagrama de Pareto estandarizado para a) reducción de color y b) reducción de 

DQO 
 

Con los modelos polinómicos de segundo grado se construyeron las superficies de respuesta 
presentadas en la Figura 3.10. Allí se puede observar las regiones donde se encuentran los 
mayores valores de reducción de color o de DQO. Teniendo en cuenta los comportamientos 
descritos por las superficies se encontraron los puntos óptimos para cada variable de 
respuesta y sus valores se reportan en la Tabla 3.11. Los óptimos para reducción de color y 
DQO coinciden en la dosis del coagulante pero sus coordenadas son diferentes para las 
concentraciones de cal. Esto dado a una fuerte interacción de las moléculas generadoras de 
color con los iones OH- que las mantiene en solución pese a las altas concentraciones de 
especies coagulantes. 
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Figura 3.10: Superficies de respuesta para a) Reducción de color y b) Reducción de color del 

proceso de C-F 
 

Tabla 3.11: Condiciones óptimas y valores estimados. 

Tipo de óptimo 

Condiciones Optimas Valores estimados 

Coagulante 
[g/l]  

Cal 
[g/l]  

Red. 
DQO 

Red. 
Color 

Máxima Red. Color 11.45 4 56.1% 95.4% 

Máxima Red. DQO 11.35 6.15 63.8% 90.7% 

 

Teniendo en cuenta que valores de reducción de color cercanos al 90% representan ya un 
cambio sustancial en el color de las aguas (v.g., constituye un efluente claro que posiblemente 
donde se disponga no afecte los procesos fotosintéticos típicos de la biota acuática), se puede 
seleccionar  la operación del proceso C-F preferentemente en el óptimo de reducción de DQO 
más que en el óptimo de reducción de color. En el primero, además de tener evidentemente la 
más alta reducción de DQO, también se alcanza una alta reducción de color. Vale la pena 
mencionar aquí que la legislación colombiana actual no establece un límite de color para 
vertimientos de la industria bajo estudio. 

a) 

b) 
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3.3.4 Validación experimental de las condiciones óptimas 

Los valores del óptimo para maximizar la reducción de DQO fueron verificados 
experimentalmente y los resultados se presentan en la Tabla 3.12. Como se puede observar la 
predicción de reducción de DQO fue bastante acertada mientras que la reducción de color fue 
4% inferior a lo predicho. Esto último se pudo deber a que el pH final fue alto y bajo esas 
condiciones básicas el color de la solución se incrementa como consecuencia de la interacción 
de las melanoidinas remanentes con los iones hidroxilo. Para tener una imagen del cambio de 
color en la solución cuando el proceso C-F opera bajo condiciones óptimas, en la Figura 3.11 
se muestra la apariencia del efluente al finalizar el tratamiento antes y después de su filtración. 
Antes de la filtración, se puede apreciar la proporción de los lodos generados.  
 
Las reducciones de DQO y color obtenidas reflejan un valor mayor al esperado a través de la 
remoción de moléculas de un peso mayor a 1 kDa. Ellas aportaban el 35% y el 55% de color y 
DQO en la solución inicial  según la DPM pero a través de C-F se removió un porcentaje mayor 
posiblemente debido a que moléculas de otros pesos moleculares finalizaron en los lodos al 
ser arrastradas por las especies metálicas. De otro lado las moléculas remanentes del proceso 
poseen un estado de oxidación más reducido que las removidas por C-F de allí que el valor del 
AOS (incluido en la Tabla 3.12) disminuyó respecto al de la solución cruda (AOS: -0.096).  
 

Tabla 3.12: Validación de condiciones óptimas para alcanzar la mayor reducción de DQO. 
Característica Valor óptimo 

Dosis óptima de Cal apagada (g/l)  6.15 

Dosis óptima de FeSO4Ɇϋ(2O (g/l) 11.35 
% Red. Color predicha 90.7 
%Red. Color medida 86.6±1.1 
%Red. DQO predicha 63.8 
%Red. DQO medido 61.1±1.6 
DQO final (g/l)  1.410±0.057 
COT final (g/l) 0.49±0.02 
pH final 12.5±0.1 
AOS -0.32±0.09 
Alcalinidad final (mg CaCO3/l)  1643±52 
Lodos producidos (g/l) base seca 6.483±0.108 
Costo operacional (USD/m3) 2.74 

 

 
Figura 3.11: Imágenes del efluente obtenido bajo las condiciones óptimas de C-F  

a) antes y b) después de su filtración 

a) b) 
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Cuándo se compara la eficiencia del proceso C-F optimizado frente a tratamientos por la misma 
tecnología para aguas de similares características (Tabla 3.7) se evidencia que el proceso C-F 
propuesto tiene mejor desempeño para la reducción de DQO y color que la mayoría de los 
tratamientos allí reportados. Las excepciones son los resultados que presenta Wee-Ean (2008) 
y un caso de mayor decoloración obtenido por Panchangam y Janakiraman (2015). Para este 
último , la muestra inicial contiene menor color que la solución bajo estudio del presente 
trabajo. Sin embargo, las concentraciones de reactivos para los tratamientos reportados son 
más bajas que las encontradas en las condiciones óptimas del proceso C-F propuesto, lo que 
puede repercutir en la economía del proceso y en la generación de lodos. Para tener esa 
perspectiva económica, en la Tabla 3.12 se incluyen los costos operacionales de C-F operando 
bajo las condiciones óptimas. Precisamente, los costos operacionales de este tipo de C-F son 
altos debido a las concentraciones de reactivos. Si se compara con aguas complejas donde 
también se requiere altas dosis de coagulante la diferencia no es grande. Por ejemplo, las aguas 
residuales con alto contenido de color y DQO provenientes de la producción de aceite de oliva 
requieren para su tratamiento por C-F más de 2 USD/m3 utilizando FeCl3 (Sarika et al., 2005). 
Así mismo, para un efluente proveniente de la industria de pinturas donde también se eliminó 
el color se obtuvieron costos de tratamiento de 1.29 USD/m3 usando FeCl3 complementado 
con agentes floculantes para mejorar la eficiencia del proceso (Aboulhassan et al., 2006) Por 
otro lado, aguas residuales menos complejas o diluidas requieren menor cantidad de reactivos 
y por lo tanto los costos de tratamiento descienden considerablemente como en el caso del 
colorante anaranjado II en una solución diluida que se pueden tratar por un costo de 0.21 
USD/m3 (Chafi et al., 2011). 
 
En la Tabla 3.12 también se caracteriza el efluente con la medición de concentraciones de COT, 
pH, alcalinidad y la cantidad de lodos producidos durante el proceso de C-F. La reducción de 
COT, que está relacionada con el grado de mineralización de los compuestos en el agua, fue alta 
(63%). Esto indica que una gran cantidad de moléculas orgánicas se adsorbieron o fueron 
arrastradas por los flóculos. El pH fue alto y no se ubicó dentro de los límites exigidos por la 
legislación colombiana para el vertimiento seguro de este tipo de efluentes. El valor alto de pH 
y alcalinidad, además, pueden generar ensuciamiento y mayor desgaste en las únidades aguas 
abajo. Igualmente, según los resultados, la concentración de DQO final de C-F en las 
condiciones óptimas es superior al valor límite exigido por la legislación colombiana (1 g/l). 
Para alcanzar la concentración permisible se hace necesario complementar el proceso de C-F 
con una tecnología diferente. En cuanto a la generación de lodos, tal cantidad representa un 
problema grande de manejo y disposición final. Con el objetivo de disminuir su producción y 
el requierimiento alto de reactivos a continuacion se explora el uso de EC como tecnología 
alternativa y menos contaminante con respecto a la generación de residuos sólidos.  

3.4 Conclusiones 

Dentro de las tres sales metálicas consideradas (FeCl3, Al2(SO4)3·18H2O y FeSO4·7H2O) el 
coagulante más efectivo para el proceso de coagulación-floculación de las aguas en estudio fue 
el FeSO4·7H2O. El Al2(SO4)3·18H2O también permitió una reducción de color y de DQO de las 
muestras pero en menor proporción mientras que el FeCl3 incrementó la coloración inicial de 
las aguas. De esas observaciones se pudo concluir que el tipo de anión que acompaña el metal 
tiene alta influencia en el proceso. El consumo de alcalinidad suministrado a través de Ca(OH)2 
en las sales metálicas con sulfatos también propició la desestabilización de coloides y la 
posterior remoción de contaminantes de la solución. 
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Optimizando la concentración de FeSO4·7H2O y la concentración de Ca(OH)2 se observó la 
importancia de considerar la interacción de los factores experimentales. Para este caso, la 
localización de la dosis óptima estuvo relacionada con la concentración de Ca(OH)2. Por lo que 
se convierte en relevante utilizar diseños experimentales que evalúen la interacción de los 
factores como metodología de optimización. 
 
Se encontraron las condiciones óptimas para obtener la mayor reducción de DQO por C-F 
utilizando FeSO4·7H2O (dosis de coagulante = 11.35 g/l y concentración de Ca(OH)2 = 6.15 g/l ). 
Bajo estas concentraciones se obtuvo una reducción de DQO experimental igual a 61.14% y de 
color de 86.6%. Esto equivale a altas reducciones para ambos parámetros, si se comparan los 
resultados con tratamientos primarios reportados. Bajo estas condiciones, los costos 
operacionales fueron 2.74 USD/m3 que representa a un valor de costos significativo dentro de 
C-F y fue consecuencia del alto consumo de reactivos. Ese consumo a su vez generó una 
importante cantidad de residuos sólidos (6.483 g/l) . Por otro lado, el efluente generado en  
C-F necesita un tratamiento complementario para cumplir con los requisitos de ley respecto a 
los niveles exigidos para DQO y pH. Para reducir los inconvenientes dentro del tratamiento 
primario se propone estudiar alternativas como electrocoagulación (EC).  
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Resumen 

En este capítulo se presentan los principios básicos del tratamiento por 
electrocoagulación (EC) de aguas residuales, sus ventajas y desventajas junto a los factores 
principales que influyen en la operación de una celda de EC. Se analizaron además las 
aplicaciones reportadas de EC para aguas residuales con similares características a las de una 
industria de café soluble. Posteriormente, con el objetivo de determinar la eficiencia de esta 
tecnología para el tratamiento de los efluentes provenientes de esta industria, se desarrolló un 
estudio experimental para establecer las condiciones adecuadas de operación. El estudio 
reveló que la pareja ánodo-cátodo  de hierro-acero, una densidad de corriente igual a  
150 A/m 2, una concentración de NaCl igual a 1.7772 g/l y una velocidad de agitación de  
350 RPM permiten operar el proceso con alta eficiencia de remoción de contaminantes y bajos 
costos operacionales (55.7% y 94.7% de reducción de color y reducción de DQO, 
respectivamente; costos totales  operacionales iguales a 2.056 USD/m3  en una hora de 
operación al pH original de las aguas). Los resultados permitieron determinar también que la 
densidad de corriente es la variable más significativa del proceso y que la agitación tiene poca 
influencia en el desempeño de la celda. Además, se encontró que la concentración de NaCl tiene 
bajo efecto sobre la remoción de contaminantes pero que es un factor determinante en los 
costos operacionales. Aunque se obtuvo alta reducción de color y la reducción de DQO fue 
importante en EC, el efluente tratado no logró alcanzar los límites impuestos para DQO por la 
legislación ambiental colombiana incluso utilizando largos tiempos de operación  
(i.e., 120 minutos). Por esta razón existe la necesidad de acoplar una segunda etapa de 
tratamiento al proceso.  
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4.1 Marco teórico 

4.1.1 Introducción 

La electrocoagulación (EC) fue propuesta para la potabilización y tratamiento de aguas 
residuales desde 1887 (Vik et al., 1984). Sin embargo, en los años treinta del siglo pasado fue 
remplazada principalmente por la coagulación química y por tratamientos biológicos debido a 
los altos costos operacionales que en ese tiempo involucraba (principalmente por el precio de 
la electricidad). A partir de los años 90, esta tecnología tomó un nuevo impulso debido la alta 
disponibilidad de energía eléctrica y a su comprobada capacidad de remover contaminantes 
con un amplio rango de características (Holt et al., 2005). El interés de la comunidad académica 
en la EC también ha crecido (Figura 1). Durante los últimos 5 años se han realizado más de 900 
publicaciones en revistas científicas indexadas donde se abordan temas de desempeño y 
diseño de esta tecnología. 

 
Figura 4.1: Número de publicaciones relacionadas con EC desde el 2001 hasta el 2017, según 

ISI Web of Knowledge® o Scopus® (Palabra clave: ‘Electrocoagulation’) 
 
La EC y la C-F han sido utilizadas con similares propósitos y se fundamentan parcialmente en 
principios químicos comparables (cuando se utilizan los mismos iones metálicos). Sin 
embargo, la dosificación de estos iones y la generación de sustancias gaseosas en el medio 
generan cambios importantes en los mecanismos de coagulación/floculación y en la 
subsecuente formación de las partículas sedimentables (Harif et al., 2012). A continuación se 
describen las características que permiten que el proceso de EC sobresalga si se compara con 
un proceso de C-F. 

4.1.2 Ventajas de EC sobre C-F y frente a otras opciones de 
tratamiento 

Al comparar la EC con la C-F, se observan varias ventajas para EC. Primero, la adsorción de 
partículas que se genera sobre la superficie de los hidróxidos frescos producidos a través de 
EC puede ser 100 veces más efectivos que la de los hidróxidos generados a partir de una sal 
inorgánica de metal agregada como coagulante (Mollah et al., 2004). Segundo, la EC puede 
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promover el proceso de floculación a través de un campo eléctrico entre los electrodos que 
facilita la movilización y colisión efectiva de los coloides cargados eléctricamente (proceso 
conocido como electro-floculación). De esta forma se obtienen mayores velocidades de 
sedimentación junto a lodos residuales más compactos y de mayor carácter hidrofóbico 
(Cañizares et al., 2007b). Tercero, el control de la dosificación del coagulante garantiza que no 
existan remanentes que puedan causar algún tipo de contaminación secundaria (Yildiz et al., 
2008). Cuarto, la EC disminuye la presencia de iones (v.g., SO42−, Cl- y/o Ca2+) que típicamente 
se agregan en el proceso de coagulación química. Adicionalmente, la EC genera en las aguas 
residuales un efecto tampón que prescinde el uso posterior de tanques de neutralización, 
necesario en varios casos en la C-F.  
 
Otras ventajas adicionales del proceso de EC frente a otros tratamientos de aguas residuales 
son: el diseño en unidades compactas, periodos cortos de retención, bajo costo de 
implementación y la posibilidad de su operación utilizando energías alternativas (Chen, 2004). 
Adicionalmente, el proceso puede ser completamente automatizado y con ello la tecnología 
puede ser utilizada en regiones apartadas donde continuamente no se cuenta con personal 
capacitado. 

4.1.3 Principios básicos de EC y mecanismos de remoción de 
contaminantes 

La EC es una tecnología avanzada y económica de tratamiento de aguas que permite remover 
materia suspendida de tamaños sub-micrométrico, romper emulsiones como aceites y grasas, 
oxidar y retirar metales pesados, entre otros, sin la adición externa de sustancias químicas. El 
proceso se lleva a cabo en una celda electrolítica con placas metálicas inmersas en aguas 
residuales buenas conductoras de electricidad. Cuando un potencial eléctrico es aplicado 
desde una fuente externa de energía los electrones se mueven desde al ánodo hacia el  cátodo 
(Figura 4.2). En la placa metálica designada como ánodo, se lleva a cabo la oxidación mientras 
su reacción complementaria redox ocurre en otra placa metálica denominado cátodo. En la EC, 
los materiales típicamente usados como ánodos para el tratamiento de aguas son: hierro, 
aluminio y acero (Kabdaşli et al., 2012). Estos materiales se disuelven de acuerdo a la corriente 
eléctrica que circule en la celda generando in situ agentes coagulantes (iones metálicos) (Holt 
et al., 2005). Las reacciones electroquímicas que ocurren en el ánodo compuesto de un metal 
M (aluminio o hierro) son primordialmente dos: 
 

ὓ ᴼὓ ÎὩ  (4.1) 

ςὌὕᴼτὌ ὕ τὩ  (4.2) 

 
Simultáneamente en la superficie del cátodo se generan hidróxidos e hidrógeno gaseoso. En 
esta sección de la celda los iones metálicos en solución también pueden ser reducidos para su 
mineralización como una reacción complementaria: 
 

ὲὌὕ ὲὩᴼὲὕὌ
Î

ς
Ὄ  (4.3) 

ὓ ÎὩ ᴼὓ  (4.4) 
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Figura 4.2: Diagrama de una celda de EC incluyendo los principales fenómenos del proceso 
 
La masa del ánodo que se disuelve por acción electroquímica, ά , es directamente 
proporcional a la corriente eléctrica I y al tiempo de operación t siguiendo lo que se conoce 
como ley de Faraday (Holt et al., 2005): 

ά
ὍϽὸϽὓὓ

ᾀϽὊ
 (4.5) 

donde MM es la masa molar del metal del cual está hecho el electrodo (v.g., ὓὓ  = 26.982 
g/mol o ὓὓ  = 55.845 g/mol), z es la valencia de los iones disueltos en solución (ᾀ  = 3,  
ᾀ  = 2) y Ὂ es la constante de Faraday (96485 C/mol) (Kuokkanen et al., 2013). El tiempo y la 
intensidad deben ser expresados en segundos y amperios, respectivamente, para que la 
ecuación sea dimensionalmente consistente. 
 
Si el ánodo seleccionado para EC es aluminio se generará en solución el ion Al3+, mientras que 
si se utiliza hierro la especie iónica formada inicialmente es Fe2+. Cualquiera de estos iones 
puede ser precursor para complejos poliméricos con carga, o hidróxidos amorfos de amplia 
área superficial los cuales se encargan posteriormente de la desestabilización y/o remoción de 
sustancias coloidales (de forma similar a lo mostrado en los mecanismos de coagulación 
química) (Akbal y Camci, 2010; Martínez y Brillas, 2009). La formación de estas especies 
depende del pH de la solución, la concentración de iones metálicos, la relación 
hidroxilos/metal (OH -/M n+) y el tipo de iones en solución (Cañizares et al., 2006). 
 
Paralelamente a la electrodisolución del ánodo y su consecuente generación de agentes 
coagulantes, las moléculas de agua se dividen por el efecto de la corriente eléctrica 
(electrólisis: ecuación (4.2) y (4.3)), produciendo pequeñas burbujas de oxígeno en el ánodo e 
hidrógeno en el cátodo con una velocidad proporcional a la corriente eléctrica de la celda. Estas 
burbujas permiten que cierta porción de flóculos frescos floten hacia la superficie de la 
solución (formando el material flotante que se muestra en la Figura 4.2). 

Otras reacciones secundarias pueden ocurrir durante el proceso de EC. Por ejemplo, si la 
solución tratada posee alta concentración de iones cloruros y el potencial eléctrico de la celda 
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es alto, se puede generar cloro activo en condiciones neutras o ácidas de acuerdo al siguiente 
esquema de reacción (Can et al., 2006; Kuokkanen et al., 2013): 

ςὅὰ ᴼὅὰ ςὩ  (4.6) 

ὅὰ ὌὕᴼὌὅὰὕ Ὄ ὅὰ  (4.7) 

ὌὅὰὕᴼὌ ὕὅὰ  (4.8) 

 
La formación de cloro activo mejora el desempeño del proceso de EC, porque oxida cierta 
proporción de las sustancias orgánicas presentes en el agua residual. Sin embargo, su 
producción en aguas residuales con altas concentraciones de ácidos húmicos o fúlvicos puede 
conducir hacia la formación de trihalometanos. Estos compuestos representan alta toxicidad 
para el efluente y generalmente son más recalcitrantes que las moléculas iniciales de donde 
provienen (Mollah et al., 2004). 
 
Si el cátodo de la celda de EC está formado por aluminio, este puede ser corroído químicamente 
por los iones hidroxilos producidos durante la electrólisis del agua. Dicha corrosión ocurre 
principalmente cuando los valores de pH en solución son altos, según la siguiente reacción 
lateral: 

ὃὰσὌὕ ὕὌᴼὃὰὕὌ
σ

ς
Ὄ  (4.9) 

 
Para obtener altas eficiencias del proceso de EC se deben estudiar las variables fundamentales 
que influyen en su desempeño. Estas se describirán a continuación. 

4.1.4 Factores que afectan la eficiencia de EC 

 
El desempeño de una celda de EC puede verse afectado por diferentes variables de operación, 
tales como: densidad de corriente, las características de las aguas residuales (pH, alcalinidad, 
conductividad, tipo de electrolito de soporte), tipos de electrodos usados, la distancia de 
separación entre esos electrodos e incluso la velocidad de agitación de la celda. La relación de 
cada una de estas variables con el proceso se describe a continuación. 
 
Densidad de corriente 
 
La densidad de corriente es una variable fundamental en EC y es el único parámetro 
operacional que puede ser controlado directamente (Comninellis y Chen, 2010). Esta variable 
expresa la relación entre la corriente eléctrica aplicada (I) y el área total de la celda (A): 

ὐ
Ὅ

ὃ
 (4.10) 

Sus unidades en el sistema internacional son A/m2 y, debido a su relación directa con la 
intensidad de corriente, su valor determina la cantidad de iones metálicos que se entregan 
desde el ánodo a la solución (i.e., dosis de coagulante) y la velocidad de producción de las 
burbujas de gas. Esta producción mejora el mezclado de la celda y permite obtener zonas de 
turbulencia cerca de los electrodos que incrementan la transferencia de masa. Cuando se 
utilizan altos valores de densidad de corriente los contaminantes preferencialmente flotan y 



 
81 ELECTROCOAGULACIÓN 

se localizan en la superficie del agua tratada. Por otro lado, a una baja densidad de corriente se 
prioriza la agregación de sustancias y su posterior sedimentación, convirtiendo a la celda de 
EC prioritariamente en un reactor electroquímico de dosificación  (Barrera et al., 2011). Los 
valores de densidad de corriente dependen de la configuración del proceso. En procesos para 
separación de emulsiones que involucren celdas de flotación y que disponen de grandes 
tanques de sedimentación son recomendables altas densidades de corriente, mientras que 
para  electro-coaguladores que estén integrados a filtros convencionales se recomienda 
utilizar densidades de corriente bajas (Holt et al., 1999). 
 
Altos valores de densidad de corriente usualmente implican pequeñas unidades de EC. Sin 
embargo, valores en exceso de corriente pueden conllevar al desperdicio de energía y al 
calentamiento de la celda (Chen, 2004). Además, pueden propiciar reacciones secundarias 
indeseables y el exceso de coagulante puede cargar nuevamente la superficie de los coloides 
con su consecuente reestabilización (Hakizimana et al., 2017). 
 
El intervalo de densidad de corriente utilizado para los procesos de EC según la literatura es 
amplio. Se han reportado valores desde 10 hasta 2000 A/m2 (Holt et al., 1999). Sin embargo, 
un alto porcentaje de las publicaciones científicas mencionan valores en el intervalo de 10 a 
150 A/m 2. Si se desea una operación continua sin mantenimiento por largo tiempo, se 
recomienda utilizar densidades entre 20 a 25 A/m2, a menos que exista un cronograma regular 
de limpieza de las superficies de los electrodos. De cualquier forma, para una aplicación 
específica, se requiere una evaluación experimental sistemática con el objetivo de determinar 
los valores de densidad de corriente adecuados. Para asegurar una alta eficiencia de EC, la 
apropiada selección debe considerar otros factores adicionales como pH, flujo de sustancias y 
naturaleza de las aguas residuales (Barrera et al., 2011; Comninellis y Chen, 2010). 
 
La relación entre densidad de corriente y potencial eléctrico se puede observar cuando se 
considera que el flujo de electrones debe sobreponerse a la diferencia de potencial en 
equilibrio, el sobrepotencial de los electrodos y la caída de potencial óhmico intrínseco de la 
solución. Para electrodos nuevos sin pasivación, el voltaje o potencial, Ὗ , de una celda 
monopolar de EC puede ser calculado como: 

Ὗ %
Ὠ

‖
* ὑÌÎὐ (4.11) 

donde Ὠ y ‖ son la distancia entre electrodos y la conductividad del agua residual, 
respectivamente. ὑ es una constante relacionada con el sobrepotencial de concentración y el 
parámetro % está vinculado con el potencial de activación y velocidad de transferencia de las 
especies iónicas. % puede ser aproximadamente constante cuando la conductividad del agua 
residual es alta. La ecuación 4.11 muestra que Ὗ  es independiente del volumen del reactor y 
del flujo de sustancias (Chen y Hung, 2007) pero cuando la densidad de corriente incrementa 
evidentemente el potencial eléctrico también lo hace. De allí que la densidad de corriente esté 
directamente relacionada con el consumo de energía eléctrica. Además, como se vio 
previamente con la ley de Faraday, la densidad de corriente también determina la velocidad 
de consumo del ánodo. Por ambas razones la densidad de corriente está fuertemente vinculada 
a los costos operacionales del proceso. De hecho, encontrar altas eficiencias de remoción de 
contaminantes minimizando costos operacionales es uno de los retos del proceso de EC 
(Moussa et al., 2017). 
 
De la ecuación 4.11 se hace evidente que si se fija el valor de densidad de corriente, el potencial 
eléctrico de la celda queda establecido y viceversa para una conductividad y distancia entre 
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electrodos determinados. Por esta razón, dentro de las opciones de operación del proceso de 
EC existen dos vías: la primera opción es el modo galvanostático en donde el proceso se lleva 
a cabo controlando o variando la densidad de corriente de la celda; y la segunda opción, el 
modo potenciostático, donde el potencial de celda constituye directamente la variable 
manipulable (Hakizimana et al., 2017). Esta última opción es poco empleada para EC (Koparal 
et al., 2002) pero se utiliza  frecuentemente para otros métodos electroquímicos de tratamiento 
como electro-reducción (Hakizimana et al., 2017; Ruotolo y Gubulin, 2011). 
 
Efecto del pH  
 
Como en la coagulación química, el pH del efluente determina el tipo de especies hidrolizadas 
que se forman posterior a la dosificación de los iones metálicos y la solubilidad de los 
productos de reacción. El pH también afecta la conductividad de la solución, el potencial zeta 
y la disolución química de los electrodos. De allí que los mecanismos de remoción y su 
eficiencia estén fuertemente influenciados por el pH del tratamiento (Holt et al., 1999). 
 
Para electrodos de aluminio se ha encontrado que la cantidad de hidróxidos insolubles 
incrementa notablemente en valores de pH entre 4.5 a 9.5. De otro lado, en valores de pH 
mayores a 10 predominan los hidróxidos de aluminio iónicos (Barrera et al., 2006). Como 
consecuencia, la más alta eficiencia de remoción de contaminantes se alcanza en el rango de 
pH de 6 a 8, mientras la menor eficiencia ocurre a  valores de pH altamente alcalinos (12 por 
ejemplo). Estos resultados provienen del papel preponderante que juegan los hidróxidos 
insolubles para atrapar los contaminantes en su superficie, aspecto ampliamente discutido en 
el proceso de C-F (capítulo 3). Por otro lado, la especie típica de hidróxido iónico, Al(OH)-4, es 
un electrolito con baja capacidad de coagulación y es incapaz de desestabilizar coloides con 
carga negativa (Moussa et al., 2017). 
 
Los electrodos de hierro se electro-disuelven en EC pasando a su forma ferrosa, Fe2+ (ecuación 
4.1). Estos iones posteriormente se oxidan a su forma férrica, Fe3+, si la concentración de 
oxígeno disuelto y el pH son los adecuados. Los iones férricos se destacan en EC porque son 
los precursores de especies hidrolizadas que finalmente se dirigen a la formación de 
compuestos insolubles como Fe(OH)3 o FeOOH. Adicionalmente, los iones ferrosos son 
altamente solubles, tienen un poder de coagulación bajo y una baja capacidad de adsorber 
contaminantes (Cañizares et al., 2007a). De allí que el intervalo recomendable de pH para 
operar EC usando ánodos de hierro se encuentre entre 5 a 9, rango que promueve la formación 
del ion férrico. Incluso se reporta que una completa oxidación de los iones ferrosos se puede 
obtener entre los valores de pH de 8 y 9 (Linares-Hernández et al., 2009; Vepsäläinen, 2012). 
No obstante, si durante la EC se generan valores de pH altamente alcalinos se pueden producir 
especies como Fe(OH)-4 con bajo poder de coagulación que disminuyen la eficiencia de EC 
(Moussa et al., 2017). 
 
El valor de pH en el transcurso del proceso varía según la velocidad con que se produzcan las 
reacciones 4.2 y 4.3 (generación de iones H+ y OH-). El pH del efluente puede incrementar 
cuando el pH inicial está en el rango de 4 a 9, mientras que disminuye cuando el pH inicial es 
básico (pH>9). La disminución del pH también puede ser causada por la formación de 
precipitados de hidróxido que consumen iones OH- de la solución (Hakizimana et al., 2017). 
Aunque el valor del pH es un parámetro clave para la formación de especies y regiones de 
solubilidad como se ha mencionado, no se ha podido establecer una clara relación entre los 
cambios de pH de la solución y la eficiencia de EC (Moussa et al., 2017).  
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Considerando que el pH original de las aguas residuales provenientes de la industria de café 
soluble está cercano a 5 (es de 4.7), y que probablemente su valor se incrementará durante la 
EC, no se considerará el efecto de esta variable dentro del presente estudio y se fijará en su 
valor original. Para el caso de aguas residuales relacionadas con la industria de alimentos los 
resultados han evidenciado que existe una baja influencia del pH en el intervalo de 3 a 10 (Chen 
et al., 2000). 
 
Electrolito de soporte y conductividad del efluen te 
 
La conductividad de la solución es un factor importante que afecta la eficiencia y el consumo 
de energía de la celda de EC. Para valores altos de conductividad, el consumo de energía 
eléctrica es bajo cuando se utilizan condiciones galvanostáticas, debido a que los incrementos 
en la conductividad reducen el sobrepotencial óhmico según la relación 1/κ descrita por la 
ecuación 4.11 (Moussa et al., 2017). Dicha conductividad puede ser mejorada adicionando un 
electrolito de soporte en forma de sal. Entre esos electrolitos de soporte se encuentran NaCl, 
KCl, Na2SO4, CaSO4, NH4Cl, (NH4)2SO4, NaHCO3, FeSO4 (Chen et al., 2002; Öğütveren y Koparal, 
1997; Trompette y Vergnes, 2009). 
 
Aunque el listado de electrolitos de soporte usados es amplio, la sal más utilizada en EC es el 
NaCl, principalmente porque es un componente natural en el agua y por su relativo bajo costo 
(Yildiz et al., 2008). Adicionalmente, los iones cloruros que se disponen en solución 
provenientes de NaCl, debido a su alto poder corrosivo, degradan las capas superficiales del 
ánodo que usualmente tienden a ser pasivado. De esta forma, se garantiza una liberación sin 
restricciones de cationes desde el ánodo incluso cuando la celda opere a bajos potenciales 
eléctricos o bajas densidades de corriente. Adicionalmente, altas concentraciones de iones 
cloruros pueden conducir a la generación de especies activas de cloro, como se mostró 
previamente en las ecuaciones (4.6) a (4.8), que permiten oxidar compuestos orgánicos 
(Kobya et al., 2003). 
  
Otro electrolito de soporte ampliamente utilizado es el Na2SO4 por su amplia disponibilidad y 
bajo precio. Sin embargo, los iones sulfato son ‘agentes pasivantes’ que reducen la disolución 
de cationes metálicos desde el ánodo y generan un mayor consumo energético (Pérez et al., 
2011). Para el proceso de EC es recomendable que al menos 20% de los aniones presentes en 
el agua residual sean cloruros. Esto con el fin de prevenir tal proceso de pasivacion (Chen, 
2004).  
 
Cuando en las aguas residuales existe alta concentración de sales como CaSO4 o alta 
alcalinidad, se pueden generar precipitados que recubran el cátodo (Hasson et al., 2008), e 
incluso que compitan con la precipitación de hidróxidos amorfos en solución. Estos nuevos 
sólidos tienen menor capacidad de adsorción afectando consecuentemente el desempeño de 
la EC. Otros iones como nitratos pueden inhibir la corrosión del ánodo, principalmente si es de 
hierro, y disminuir la eficiencia de la corriente eléctrica incluso hasta alcanzar valores cercanos 
a 10% (Vepsäläinen, 2012). Por otro lado, cationes como amonio parecen favorecer el proceso 
de EC con aluminio, principalmente en la separación de fases, debido a que incrementan las 
fuerzas de cohesión de los agregados sólidos (Trompette et al., 2008). Estudios revelaron  
adicionalmente que la presencia de los iones Na+ o K+ no tienen mayor influencia sobre el 
desempeño del proceso (Izquierdo et al., 2010). 
Teniendo en cuenta la anterior discusión, electrolitos de soporte con cloruros parecen ser la 
mejor opción para llevar a cabo el proceso de EC, y entre ellos NaCl o NH4Cl. Sin embargo, el 
primero puede ser tres veces más económico que el cloruro de amonio. Por ello, y teniendo en 
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mente el objetivo de generar un proceso de tratamiento con bajos costos operacionales, en este 
estudio de EC se utiliza NaCl como electrolito de soporte. 
 
En varios trabajos se ha estudiado la concentración adecuada de NaCl para los tratamientos 
por EC (Amani et al., 2013; Kushwaha et al., 2010; Parsa et al., 2011). El intervalo evaluado en 
cada caso cambia de acuerdo a la naturaleza de las aguas residuales. Concentraciones tan altas 
como 8 g/l se han propuesto, con el objetivo de incrementar la conductividad del agua residual 
y disminuir el consumo de energía eléctrica. Sin embargo, una excesiva cantidad de NaCl 
incrementa los costos de reactivos y puede generar alta corrosión química de los electrodos y 
de la estructura de la celda. También ocasiona una contaminación secundaria que puede 
afectar los organismos sensibles a los cloruros en el cuerpo de agua final donde se dispondrá 
el efluente tratado (Hakizimana et al., 2017; Kabdaşli et al., 2012). Por lo tanto, la 
concentración de NaCl debe ser limitada y optimizada. 
 
Material del ánodo  
 
Los materiales más empleados como ánodo en proceso de EC son el aluminio, el hierro o el 
acero. El material determina el grupo de reacciones que se llevaran a cabo en la celda de EC. 
La popularidad de los dos primeros, aluminio y hierro, se debe no solo a su efectividad como 
precursores de coagulantes, sino a su amplia disponibilidad y bajo costo. Por otro lado, el uso 
de acero se recomienda principalmente cuando existe alta concentración de iones Ca2+ o Mg2+ 
en las aguas residuales (Chen, 2004). 
 
Considerando la especie en la que se electro-disuelve el ánodo seleccionado, Al3+ o Fe2+, el 
poder relativo de coagulación es más alto para el Al3+ ya que tiene mayor capacidad de 
neutralizar cargas y generar complejos hidrolizados. Sin embargo, cuando los iones Fe2+ 
cambian a Fe3+ se produce un electrolito con mayor poder de coagulación que el de Al3+ debido 
en principio a su tamaño (10-30 µm para Fe3+ comparado con 0.05-1 µm del Al3+) y a su alta 
capacidad de formación de hidróxidos insolubles (Baklan y Kolesnikova, 1996). Otro aspecto 
a tener en cuenta es que los electrodos de hierro pueden agregar un color pálido a las aguas 
tratadas con el tiempo, debido a la combinación del Fe3+ con hidroxilos para formar Fe(OH)3 
(Barrera et al., 2011). Esa es una de las razones para que la potabilización de aguas se lleve a 
cabo preferencialmente con electrodos de aluminio. 
 
Se han reportado mayores remociones de color con ánodos de aluminio, mientras que la 
reducción de DQO ha sido mayor con ánodos de hierro para diferentes tipos de aguas 
residuales (Linares et al., 2009; Vepsäläinen, 2012). Para aplicaciones que no son continuas, 
utilizar electrodos de aluminio es la mejor opción, porque el hierro puede ser fácilmente 
corroído cuando está expuestos al ambiente (Cañizares et al., 2007a). En contraste, el aluminio 
ha sido cuestionado como material para EC ya que el inadecuado manejo de sus residuos puede 
llevar a la generación de enfermedades neurológicas como el Alzheimer (Moreno et al., 2007). 
 
Desde el punto de vista económico, a pesar de que el aluminio es más costoso (entre 0.5-0.8 
USD/kg para el hierro frente a 1.1-3USD/kg para el aluminio), el consumo del ánodo en una 
celda de EC es más alto para el hierro de acuerdo a la ley de Faraday, teniendo como base 
unidades de masa disuelta (Bayramoglu et al., 2007). Por otro lado, el acero es el material más 
costoso en el mercado para los electrodos de EC. Su precio oscila entre 1.2 a 3.5 USD/kg. No 
obstante, su resistencia a la corrosión química puede generar algunas ventajas operativas en 
el mantenimiento de la celda. 
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La selección óptima del material de los electrodos depende del tipo de contaminante a remover 
(Moreno et al., 2007). Por eso, se hace necesario evaluar las diferentes opciones de electrodos 
con el fin de alcanzar los mejores desempeños de la celda para las muestras bajo estudio. 
También en su selección se debe considerar la relación eficiencia-costo que implica cada uno 
de los tratamientos por EC empleando esos electrodos. 
 
Velocidad de agitación  
 
Cuando se usan tanques agitados como celdas de EC, la agitación mecánica promueve la 
transferencia de agentes coagulantes a la solución y evita la formación de gradientes de 
concentración en las vecindades de los electrodos. Esa agitación también conlleva a la 
homogenización de la temperatura (Bayar et al., 2014). Con una agitación óptima se 
incrementa la movilidad y colisión de iones, complejos metálicos y contaminantes para una 
eficiente formación de agregados sedimentables. Si la agitación mecánica se realiza en exceso, 
la efectividad de EC puede disminuir debido a que los esfuerzos cortantes provenientes del 
agitador pueden destruir los flóculos frescos y dispersar nuevamente los coloides en la 
solución (Khandegar y Saroha, 2013). 
 
Una velocidad de agitación adecuada también reduce la pasivación de las superficies externas 
del electrodo. Incluso permite retirar las burbujas de oxígeno o hidrógeno atrapadas en los 
electrodos. La acumulación de estas burbujas sobre los electrodos pueden representar una 
mayor resistencia al flujo de corriente y por lo tanto un incremento en el gasto de energía 
eléctrica (Mollah et al., 2004). 
 
Diferentes velocidades de agitación, desde 100 hasta 1000 RPM, han sido reportadas en la 
literatura abierta para estudiar el tratamiento de aguas residuales por EC (Bayar et al., 2014; 
Gürses et al., 2002; Thirugnanasambandham et al., 2014). Szpyrkowicz (2005) reportó que 
altas remociones de color y altas tasas de sedimentación se alcanzan con una velocidad de 
agitación cercana a 500 RPM para un tratamiento de aguas residuales por EC utilizando 
electrodos de hierro. Con base en estos estudios y ensayos preliminares (no incluidos aquí), en 
el  presente estudio se definió el intervalo entre 300 y 700 RPM para evaluar el desempeño del 
proceso de EC. 
 
Distancia entre electrodos  
 
En condiciones galvanostáticas,  el potencial de una celda de EC incrementa de forma directa 
con el incremento en la distancia entre electrodos. Esto se puede observar al considerar la 
ecuación (4.11). De allí que el gasto de energía eléctrica también se incremente cuando la 
distancia entre electrodos aumenta. Sin embargo, si se reduce en extremo la distancia entre 
ellos, con el objetivo de ahorrar energía, se puede propiciar la mala distribución de la corriente 
eléctrica y el ensuciamiento drástico de los electrodos. Con un frecuente calendario de 
limpieza, para los reactores de EC se recomienda utilizar una distancia entre 1 a 3 mm (Gadd 
et al., 2010). 
 
Tiempo de operación 
 
La remoción de un contaminante por EC también es función del tiempo de operación. Su 
extensión generalmente se incrementa con el tiempo, debido a que existe una mayor cantidad 
de agentes coagulantes liberados desde el ánodo de acuerdo a la ley de Faraday (ecuación 
(4.5)). Si el tiempo de operación es demasiado corto, la baja disponibilidad de especies iónicas 
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no permitirá  la formación de hidróxidos insolubles ni la sedimentación de algún contaminante 
(Khandegar y Saroha, 2013). Por el contrario, largos tiempos de operación producen especies 
iónicas en exceso que pueden ocasionar que algunos coloides se carguen nuevamente y se 
dispersen en solución. Los tiempos largos de operación también ocasionan un alto consumo 
de electrodos y de energía, que repercuten finalmente en altos costos de operación. Por estas 
razones, existe un balance adecuado entre densidad de corriente y tiempo de operación que 
permiten obtener una alternativa económica del tratamiento por EC. 
 
El análisis del efecto del tiempo en el proceso y en la eficiencia de EC se determina evaluando 
su comportamiento cinético de reducción de contaminantes y ajustándolo a leyes cinéticas 
típicas de distintos órdenes (Cañizares et al., 2005; Linares et al., 2009; Parsa et al., 2011). Este 
estudio cinético adicionalmente aporta información importante para el diseño y escalado del 
reactor de EC. 

4.1.5 Desventajas del proceso de EC y posibles vías de solución 

Las principales desventajas o problemas a enfrentar durante un proceso de EC radican en la 
pasivación del electrodo, el manejo y disposición de los lodos generados durante el proceso y 
la ausencia de reglas de diseño efectivas que permitan predecir el desempeño del tratamiento 
por EC a escala industrial. 
 
La pasivación del electrodo generalmente tiene relación con la longevidad del proceso. Este 
fenómeno ha sido ampliamente reportado en la literatura (Chafi et al., 2011; Picard et al., 2000; 
Yuksel et al., 2012). Adicional a la disminución de eficiencia del proceso, la pasivación 
repercute sobre los costos operacionales ya que a medida que las capas pasivadas de electrodo 
crecen, el potencial eléctrico de celda a su vez se incrementa para mantener las condiciones 
galvanostáticas. Esta pasivación puede incrementar hasta el 25% de los costos operacionales 
totales en dos meses de operación continua usando electrodos de aluminio (Donini et al., 
1994). Algunos métodos para prevenir o controlar este fenómeno incluyen el cambio de 
polaridad de los electrodos y la introducción de agentes inhibidores (Holt et al., 1999). Sin 
embargo, el método más eficiente y confiable es el mantenimiento periódico para una limpieza 
mecánica o hidromecánica de los electrodos, aspecto que no es trivial en sistemas de 
tratamiento a gran escala y de operación continua (Ghernaout et al., 2009).  
 
El lodo producido durante EC es frecuentemente menos tóxico que el producido por 
coagulación química, especialmente debido a la ausencia de las sales de metal  y los agentes 
floculantes (Hakizimana et al., 2017). Sin embargo, la disposición segura y económica de los 
lodos generados durante la EC también ha sido un tema de discusión permanente. La 
composición y propiedades de los lodos dependen principalmente de la naturaleza de las aguas 
residuales y de las condiciones operacionales de la EC. Los lodos pueden contener 
generalmente sustancias orgánicas así como óxidos e hidróxidos de aluminio o hierro según el 
tipo de ánodo utilizado (Kyncl, 2008).  
 
Como alternativa a la disposición de los lodos se ha considerado su reúso como materia prima 
para la obtención de nuevos agentes coagulantes en el tratamiento de agua residual (Meas et 
al., 2010; Ricordel y Djelal, 2014; Tezcan Un et al., 2016). Luego de un acondicionamiento 
previo de los lodos que consiste en el secado, tamizado y  su calcinación se han utilizado en la 
producción de materiales de construcción y cerámicos (Hegazy et al., 2011; Nilsson y 
Dahlström, 2005) e incluso como catalizadores de procesos de gasificación (Tezcan Un et al., 
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2016). En algunos casos específicos, los lodos pueden ser usados como fertilizantes en 
agricultura y silvicultura (Ferreiro et al., 2011; Natural Resources Management and 
Environment Department, 1992; Roy y Couillard, 1998) si su aplicación se realiza en conjunto 
con lodos provenientes de tratamientos biológicos para suplir la carencia de fósforo que puede 
ocasionar los hidróxidos de aluminio o hierro presentes en los lodos (Godbold et al., 2003).  
 
Si existe alta generación de lodos, la práctica más común es la disposición de ellos en un relleno 
sanitario municipal donde pueden ser tratados junto con los restantes residuos sólidos. Esta 
opción generalmente presenta ventajas económicas y un bajo impacto ambiental. Sin embargo, 
si el relleno sanitario se encuentra localizado lejos de la planta de tratamiento, los costos de 
transporte pueden restringir la implementación de la alternativa (Aguas De Manizales S.A. 
E.S.P, 2007). 
 
A pesar de que la EC tiene más de un siglo de importantes aplicaciones en el tratamiento de 
aguas, la ciencia e ingeniería detrás del diseño de los reactores de EC es aún empírico y 
heurístico (Holt et al., 2005). Esto quiere decir que no existe en la actualidad una metodología 
completamente establecida con la que se puedan predecir remociones de contaminantes, 
velocidad de sedimentación/flotación, escalado del proceso y su optimización económica 
(Hakizimana et al., 2017). Esto se debe a la complejidad de los sistemas que conllevan a que la 
mayoría de estudios se centren en la aplicación sobre un contaminante particular (Kabdaşli et 
al., 2012). Para tal conocimiento particular del proceso si se han establecido metodologías 
efectivas como el diseño de experimentos junto con el modelamiento estadístico. Mediante 
dichas herramientas se han podido determinar las condiciones de operación que generan la 
mayor eficiencia de EC para diferentes tipos de aguas residuales (Amani et al., 2013; GilPavas 
et al., 2009; Thirugnanasambandham et al., 2016, 2015). La Metodología de Superficie de 
Respuesta (MSR) hace parte de esas herramientas útiles para la optimización de EC y será la 
metodología a usar para el análisis de EC en el presente estudio. 
 
Algunos temas adicionales que se pueden mencionar como desventajas en EC son la necesidad 
de que el medio a tratar sea buen conductor, o la necesidad de su ajuste con electrolitos de 
soporte así como el recambio frecuente del ánodo en la celda (Barrera et al., 2011). Con EC se 
podría tener inconvenientes por el requerimiento de energía eléctrica y su costo, que en 
algunos lugares puede ser restrictivo, pero su gasto puede ser suplido con el uso de paneles 
solares ya que no es altamente “energívoro”. 

4.1.6 Aplicaciones 

La EC ha sido usada de forma eficiente para el tratamiento de aguas residuales provenientes 
de diferentes industrias tales como: industria de curtido de pieles (GilPavas et al., 2011), 
industria textil y de tinturas  (Bayramoglu et al., 2004; Can et al., 2006; Yuksel et al., 2013; Zodi 
et al., 2009), industria de pulpa y papel (Kliaugaite et al., 2013; Sánchez Calvo et al., 2003), 
industria petroquímica (Abdelwahab et al., 2009; Modirshahla et al., 2008) y mezclas 
complejas de zonas industriales (Linares et al., 2010). También se han logrado tratar 
exitosamente aguas residuales con alta concentración de residuos peligrosos provenientes de 
la industria minera (Kuokkanen et al., 2013). 
 
Se ha logrado reducir la coloración de efluentes de la industria alimentaria por EC (Kobya et 
al., 2006; Ramirez, 1975) y también se han removido contaminantes similares a los presentes 
en las aguas residuales de la industria del café soluble como pigmentos, proteínas y ácidos 
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húmicos (Kliaugaite et al., 2013; Robić y Miranda, 2010) (Tabla 4.1). Sin embargo, en la 
literatura abiert a no se ha reportado el caso específico del tratamiento por EC para este tipo 
de aguas. En la Tabla 4.1 se puede observar que el proceso es capaz de remover ampliamente 
las sustancias que causan color en las soluciones y alcanzar además significativas reducciones 
de DQO en corto tiempo (si se hace una comparación con procesos biológicos). 
 
Las aguas residuales provenientes del beneficio del café y su despulpado han sido tratadas por 
EC (Asha y Kumar, 2016, 2015a) y por EC acoplado a sistemas biológicos (Asha y Kumar, 
2015b; Mahesh et al., 2014). Estas aguas pueden presentar similares componentes a los 
presentes en las aguas residuales provenientes de la industria del café, pero su concentración 
de DQO y de sólidos suspendidos es considerablemente más alta. Sus características y la 
eficiencia del tratamiento por EC junto a otros estudios similares se incluyen en la Tabla 4.1. 
Se destacan las reducciones de color y DQO que se reportan para esas aguas residuales. Cabe 
anotar que en los trabajos referenciados se alcanzaron altas eficiencias del proceso a valores 
de pH cercanos al original de las aguas residuales bajo estudio, respaldando el hecho de fijar 
el pH en ese valor para los subsecuentes análisis experimentales de la EC. 
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Tabla 4.1: Aplicaciones de EC para tratamientos de aguas residuales con similares características a las de la industria de café 
soluble.  

Tipo de agua 
residual  

Material 
del Ánodo/ 

cátodo 

Volumen 
del 

reactor 
(l) 

pH 
inicial 

Concentración 
contaminante 

g/l 

Distancia 
electrodos 

(mm) 

Tiempo. 
(min) 

Tipo de 
electrolito y 

concentración/ 
Conductividad 

J 
óptimo 
(A/m2) 

VA 
(RPM) 

Eficiencia de 
remoción 

pH 
final 

Referencia 

Aguas residuales con la presencia de similares componentes a los encontrados en los efluentes de la industria de café soluble (melanoidinas y polifenoles) 

Efluente 
derivado de la 
fermentación 

de melaza 

Acero 
dulce/ 

Acero inox. 6.25 7.5 
DQO: 4.5 

Sln altamente 
coloreada 

n.r 90 n.r 137 n.r. 

DQO:  63%  
Color:90% 

8.8 

Ryan et al. (2008) 
Al/Acero 

inox. 
DQO:  70% 
 Color:95% 

8.6 

Melanoidinas 
sintéticas 

Al/Al  0.85 4.2 
DQO: 0.128 

Melanoidinas.: 
0.1 

5 10 
NaCl 

2.5 mS/cm 
5 n.r 

DQO: 90% 
Color: 94.8% 

n.r 
Kobya y Gengec 

(2012) 

Aguas residuales relacionadas con la industria de café 

 

Mucílago del 
café 

Fe/Al 0.5 6.3 DQO: 66 10 50 
n. aj 

4.2 mS/cm 
714 n.r DQO: 46% n.r 

Castro-Ríos et al. 
 (2013) 

Despulpado de 
café 

Al/Al  3 3.92 

DQO: 9 
Color: 3900 

U Pt-Co 
DBO: 3.6 
SDT: 0.78 

10 60 n.r 
Operación 

potencioestática: 
35 V 

n.r 

DQO: 65% 
Color: 95% 
DBO: 65% 
STD: 61% 

4.25 
Mahesh et al.  

(2014) 

Despulpado del 
café 

Al/ Al  1 4.5 
Color negro 
DQO: 12.2 
DBO: 0.15 

10 105 
NaCl 
n.r . 

93.87 n.r 
DQO: 95.4% 

DBO/DQO=1.49 
n.r 

Asha y Kumar 
( 2015b) 

Efluente 
diluido del 

despulpado de 
café 

Fe/Fe 1 4.5 
DQO:6.5 

DBO: 0.59 
10 105 

NaCl 
n.r . 

173.46 n.r 
DQO: 89% 

DBO/DQO=1.25 
n.r 

Asha y Kumar 
(2016) 

inox: inoxidable; Sln; solución; SDT: Sólidos Disueltos Totales; n.r: no reportada; n.aj: no ajustada con electrolito de soporte 
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4.2 Metodología 

Utilizando la celda de EC descrita en la sección 2.3.2, se evaluó el efecto del material de 
electrodo sobre el desempeño del tratamiento para las aguas objeto de estudio con el objetivo 
de seleccionar la pareja ánodo-cátodo más adecuada. Los materiales considerados fueron 
aluminio, hierro y acero inoxidable. Se incluyó dentro del análisis al grafito como cátodo para 
conocer el efecto de un material inerte sobre el sistema. Con estos electrodos se llevaron a cabo 
ensayos durante una hora al pH original de las aguas (4.7) con densidad de corriente de 100 
A/m 2, concentración del electrolito de soporte (NaCl) igual a 3.5 g/l, agitación de 350 RPM y 
una separación de electrodos igual a 3 mm. Su desempeño fue evaluado teniendo en cuenta la 
decoloración, la reducción de DQO y el costo operacional que implica utilizar cada material 
(ecuación (2.11), (2.12) y (2.14)). 
 
Después de seleccionar la pareja ánodo-cátodo para EC, se analizó el efecto de las variables 
operativas y se optimizó el desempeño de la celda. Para ello se consideró pertinente fijar el pH 
inicial del proceso, por los motivos antes expuestos. La distancia entre electrodos se fijó 
también en 3 mm para que el gasto energético del proceso fuera mínimo. Consecuentemente 
el análisis se concentró en determinar el efecto individual y sus interacciones de la densidad 
de corriente, concentración de NaCl y velocidad de agitación sobre la reducción de color, la 
reducción de DQO y los costos operacionales totales. Para dicho análisis se utilizó un diseño 
experimental tipo Box-Behnken (DBB), con tres replicas en el punto central, obteniendo una 
matriz experimental de 15 ensayos. El intervalo de cada una de los factores experimentales se 
presenta en la Tabla 4.2. Su selección se fundamentó en experimentos exploratorios previos y 
en límites usuales de trabajo para EC con aguas residuales que poseen altos niveles de 
coloración.  
 

Tabla 4.2: Factores y niveles del diseño experimental para el estudio de la EC. 

Factor 
Niveles 

Bajo (-1) Medio (0) Alto (1) 
Densidad de corriente: ὐ (A/m 2) 50 100 150 
Concentración de NaCl: ὅ   (g/l)  0.400 2.200 4.000 
Velocidad de agitación: VA(RPM) 350 525 700 

 
Para la optimización del proceso se utilizaron los modelos polinómicos de segundo orden 
ajustados y la MSR a partir de los datos obtenidos en el diseño experimental. La consistencia 
estadística de esos modelos fue evaluada a través de un análisis de varianza (ANOVA) y como 
complemento del análisis se construyeron diagramas de Pareto. Las condiciones óptimas 
determinadas se validaron experimentalmente y se evaluaron los costos operacionales totales, 
la generación total de lodos (ecuación (2.5)), su pH final, DBO5 y COT según los métodos 
descritos en el capítulo 2. Finalmente, se incluyó un estudio cinético del cambio de color y DQO. 
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4.3 Resultados y análisis 

4.3.1 Selección de electrodos 

Como se discutió previamente, la selección de los materiales para los electrodos es un 
parámetro clave. Para las muestras bajo estudio, los ánodos de hierro mostraron mejor 
desempeño que los de acero o aluminio para la reducción de DQO (Figura 4.3.a). Este resultado 
se explica, probablemente, porque la mayoría del hierro disuelto se convirtió a la forma férrica 
cuyo poder coagulante es mayor que el del Al3+ y es precursor de especies sólidas con alta 
capacidad de adsorber contaminantes. Por otro lado, aunque el acero inoxidable también 
puede generar especies iónicas de hierro su concentración electro-disuelta es más baja (solo 
el 80% de su aleación corresponde a este metal). Incluso los restantes componentes que hacen 
parte del ánodo pudieron interactuar con el hierro para que la masa disuelta de este metal sea 
mucho menor que la establecida por la ley de Faraday (Yuksel et al., 2013).  
 
El material del cual está hecho el cátodo no pareció tener algún efecto significativo sobre la 
reducción de DQO cuando su material es hierro, acero o grafito. Si el material del cátodo es 
aluminio, el desempeño de la celda que utilizó acero inoxidable como ánodo mejoró 
notoriamente debido a la corrosión química del aluminio (ecuación (4.9)). Este tipo de 
corrosión puede aportar nuevos agentes coagulantes al medio que desestabilizan y 
sedimentan contaminantes adicionales. La mayor reducción de DQO se alcanzó con las dos 
parejas ánodo-cátodo: hierro-hierro o hierro-grafito, seguido de cerca por las parejas acero-
aluminio, hierro-aluminio y hierro-acero. Esto muestra que la influencia de la corrosión 
química de un cátodo de aluminio no tiene efecto significativo cuando el ánodo es hierro 
(probablemente porque la mayoría de partículas coloidales que se pueden remover por la 
tecnología ya se precipitaron con los hidróxidos provenientes del hierro). 
 
Con cualquier pareja de electrodos la EC mostró ser eficiente para remover el color de la 
solución tratada (Figura 4.3.b). Bajo las condiciones experimentales presentadas, la EC redujo 
el color por encima del 85%. Esto muestra que las especies monoméricas y poliméricas de 
hierro o aluminio tienen una fuerte afinidad con pigmentos y melanoidinas para ser  
posteriormente removidas como precipitados. Por otro lado, desde la perspectiva de costos 
operacionales totales (Figura 4.3.c), los ánodos de acero inoxidable resultaron ser los menos 
adecuados. Esto es consecuencia del alto costo del material y de su baja conductividad eléctrica 
que ocasionó un alto consumo de energía en la celda. A pesar de que el aluminio es más costoso 
que el hierro, las celdas con ánodos de hierro presentaron mayores costos operacionales 
debido a que de éste se consume una mayor masa. En contraste, el material del cátodo no tuvo 
un efecto significativo sobre los costos, si se tiene en cuenta las desviaciones experimentales, 
a excepción de los casos Al-Al y Acero-Al. Esto fue consecuencia de un desgaste despreciable 
del cátodo para hierro y acero durante estos procesos. No obstante, la corrosión del cátodo fue 
la principal causa para el incremento de los costos en la pareja Al-Al. 
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Figura 4.3: Influencia del material del electrodo en: a) Reducción de color, b) Reducción de 

DQO y c) Costos operacionales (Ac.I: acero inoxidable, Graf.: grafito) 
 
Teniendo en cuenta la alta reducción de DQO y los bajos costos operacionales, la pareja ánodo-
cátodo seleccionada para los siguientes análisis fue hierro-acero. Como criterio adicional para 
su selección se tuvo en cuenta la marcada resistencia del acero a la corrosión química que evita 
su continuo mantenimiento o recambio. 

a) 

b) 

c) 
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4.3.2 DBB y análisis estadístico 

En la Tabla 4.3 se presenta los resultados del DBB para las variables de respuesta 
seleccionadas. Los ensayos se ordenaron en la tabla según el orden creciente de sus factores 
aunque cronológicamente se hayan efectuado de forma aleatoria. La más alta reducción de 
DQO se alcanzó en el ensayo 12 y la mayor reducción de color en el ensayo 13. Ambos tienen 
en común que utilizan la mayor densidad de corriente. Estas reducciones se ubican en 
concentraciones de NaCl y velocidades de agitación bajas o intermedias. Los menores costos 
se obtienen con la densidad de corriente más baja,  la velocidad de agitación mayor y en el nivel 
medio de concentración de NaCl; sin embargo, bajo estas condiciones se obtiene el valor 
mínimo de reducción de color. 
 

Tabla 4.3: Matriz de ensayos y resultados del DBB para la EC. 

Ensayo 
# 

J (A/m2) 
╒╝╪╒■ 
(g/l) 

Velocidad 
de agitación 
(ὠὃ) (RPM) 

Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► 
ὅὕὴὝ 

(USD/m3) 

1 50 0.400 525 37.3 83.7 0.70 

2 50 2.200 350 34.6 83.4 0.66 

3 50 2.200 700 36.1 81.2 0.65 

4 50 4.000 525 36.2 83.8 0.793 

5 100 0.400 350 48 92.7 1.79 

6 100 0.400 700 47.4 92.5 1.64 

7 100 2.200 525 45.8 91.4 1.37 

8 100 2.200 525 45.5 90.4 1.28 

9 100 2.200 525 47.6 91.6 1.21 

10 100 0.400 350 44.6 90.6 1.35 

11 100 4.000 700 43.8 90.5 1.33 

12 150 0.400 525 53.5 94.5 3.37 

13 150 2.200 350 55.3 93.8 2.03 

14 150 2.200 700 52.8 91.8 1.98 

15 150 4.000 525 53 92.6 1.99 

 
Los modelos polinómicos de segundo orden correlacionados para la reducción de color 
(Ὑ ), reducción de DQO (Ὑ ) y costos operacionales totales del proceso de EC (ὅὕὴὝ) 

fueron: 

Ὑ πȢφχψπχȢυπσρπ Ͻὠὃ ψȢψωςρπ Ͻὅ σȢχπχρπ Ͻὐ 
ρȢπτρρπ Ͻὠὃ χȢωσφρπ ϽὠὃϽὅ ςȢυχρρπ

ϽὠὃϽὐ   ςȢσφυρπ Ͻὅ υȢφωτρπ Ͻὅ Ͻὐ
ρȢςψωρπ Ͻὐ 

(4.12) 

Ὑ πȢρχπσςȢρρψρπ Ͻὠὃ φȢτχπρπ Ͻὅ σȢστχρπ Ͻὐ 

ωȢφπψρπ Ͻὠὃ ρȢυψχρπ ϽὠὃϽὅ ρȢρυτρπ

ϽὠὃϽὐ  ρȢσφσρπ Ͻὅ ρȢψψωρπ Ͻὅ Ͻὐ
υȢρρχρπ Ͻὐ 

(4.13) 
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ὅὕὴὝ πȢτωχχςȢρρφρπ Ͻὠὃ πȢςρσρϽὅ ρȢφψσρπ Ͻὐ 
ςȢςχπρπ Ͻὠὃ ρȢπχρρπ ϽὠὃϽὅ ρȢςφωρπ

ϽὠὃϽὐ  ωȢφςπρπ Ͻὅ τȢπχφρπ Ͻὅ Ͻὐ
τȢυωχρπ Ͻὐ 

(4.14) 

donde ὐ, ὅ  y ὠὃ están expresadas en A/m 2, g/l and RPM. 
 
Los modelos implementados fueron evaluados usando el test de Fisher para análisis de 
varianza (ANOVA, Tabla 4.4). En la tabla ANOVA se pueden observar valores de razón F iguales 
a 39.35, 40.99 y 21.27 para la reducción de color, la reducción de DQO y los costos totales 
operacionales, respectivamente, indicando que la mayoría de las variaciones en la respuesta 
pueden ser explicadas por las ecuaciones ajustadas (Montgomery, 2012). Considerando los 
coeficientes de determinación (R2) de los modelos, se encontró que estos son mayores de 0.95 
lo cual indica una alta correlación entre los valores observados y los predichos. De hecho, un 
valor de R2 puede ser considerado aceptable si es mayor de 0.80 (Joglekar y May, 1987). Por 
otro lado, se halló que todos los modelos propuestos son estadísticamente significativos con 
un nivel de probabilidad alto ya que su valor p es menor a 0.01. A partir del valor-p también se 
puede concluir que el modelo para la reducción de DQO es el modelo estadísticamente más 
significativo seguido por el modelo correspondiente a la reducción de color y finalmente el de 
costos operacionales. Adicionalmente, se obtuvieron valores p mayores que 0.01 para la falta 
de ajuste de todos los modelos propuestos lo que implica que esa falta de ajuste no es 
significativa y que la elección de los modelos con una forma polinómica de segundo orden fue 
adecuada.  
 

Tabla 4.4: ANOVA para los modelos de reducción de color, reducción de DQO y costos 
operacionales totales para el proceso de EC. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l. 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

╡╒▫■▫► 

Modelo 2.5688×10-2 9 2.854×10-3 39.352 4.112×10-4 
Residuales 3.626×10-4 5 7.253×10-5   
Falta de ajuste 2.789×10-4 3 9.2963×10-5 2.2197 0.3256 
Error puro 8.376×10-5 2 4.188×10-5   
R2:0.9861; R2aj:0.9610 

╡╓╠╞ 

Modelo 6.393×10-2 9 7.103×10-3 40.996 3.723×10-4 
Residuales 8.663×10-4 5 1.732×10-4   
Falta de ajuste 6.206×10-4 3 2.069×10-4 1.6832 0.3938 
Error puro 2.4579×10-4 2 1.229×10-4   
R2:0.9866; R2aj:0.9626 

╒╞▬╣╔╒ 
(USD/m3) 

Modelo 6.867 9 0.7630 17.023 3.053×10-3 
Residuales 0.2241 5 4.482×10-2   
Falta de ajuste 0.2108 3 7.028×10-2 10.610 8.735×10-2 
Error puro 1.325×10-2 2 6.624×10-3   
R2:0.9684; R2

aj:0.9115 
*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

Con el objetivo de interpretar el efecto de los parámetros sobre cada variable de respuesta, se 
construyeron sus respectivos diagramas de Pareto (Figura 4.4). Según ellos, la densidad de 
corriente fue estadísticamente significativa para la reducción de color, DQO y costos 
operacionales porque su efecto estandarizado es mucho mayor que 4.3 (valor de t crítico con 
el cual se puede establecer que el efecto analizado es significativamente mayor a cero con un 
nivel de confianza del 95.0%.).  
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Figura 4.4: Diagramas de Pareto estandarizado para los efectos sobre: a) Reducción de color, 

b) Reducción de DQO, c) Costos operacionales totales para EC 
 

Por otro lado, la concentración de NaCl, en el rango estudiado, solo fue estadísticamente 
significativa para los costos operacionales totales. En los diagramas de Pareto se incluyeron 
adicionalmente los porcentajes de importancia relativa para cada parámetro del modelo 
(ecuación (3.17)). Así, el término de la densidad de corriente al cuadrado tiene una 
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importancia relativa alta (del 15%) sobre la reducción de DQO. Sin embargo, es evidente que 
el efecto más importante para EC fue la densidad de corriente. Esta tiene una importancia 
relativa del 80.8%, 96.8% y 78.3% en la reducción de color, reducción de DQO y en los costos 
operacionales totales, respectivamente. La predominancia de este factor en el desempeño de 
EC es consecuente con la relación directa de la densidad de corriente con muchos fenómenos 
importantes dentro de la celda como la velocidad de disolución del ánodo, el cambio de pH e 
incluso la velocidad de generación de gases. Para otros tipos de aguas residuales se puede 
también observar la alta dependencia de EC con este factor (Aleboyeh et al., 2008; Daghrir et 
al., 2013; Thirugnanasambandham et al., 2015). En contraste, la velocidad de agitación no 
afectó estadísticamente ninguna respuesta en el rango estudiado. Esto posiblemente debido a 
la alta estabilidad que presentaron los flóculos formados y a la extensa disposición de agentes 
coagulantes que generaron un gran número de colisiones efectivas para la formación de 
macro-flóculos incluso en niveles de agitación bajos. Respecto a los costos operacionales la 
velocidad de agitación tiene un efecto inverso como se puede observar en la Figura 4.4.c 
porque valores altos promueven la transferencia de carga y por lo tanto disminuye la 
resistencia al flujo de corriente. Sin embargo, esta disminución parece tener poco efecto en el 
consumo energético global de la celda. 

4.3.3 Metodología de superficie de respuesta y optimización del 
proceso de EC 

Para conocer claramente el efecto de los factores sobre las variables de respuesta con los 
modelos ajustados, se trazaron tres superficies de respuesta (Figura 4.5). Debido a que estos 
modelos dependen de tres factores, para construirlas se mantuvo el valor de la velocidad de 
agitación constante en el punto central del intervalo experimental (525 RPM) teniendo en 
cuenta que es la variable con menor impacto sobre las respuestas. 
 
Según las superficies de respuesta, con la mayor densidad de corriente se obtiene la mayor 
reducción de color y de DQO pero también los más altos costos operacionales totales. La 
relación de las altas reducciones de color y de DQO con los valores altos de densidad de 
corriente se ha establecido claramente en anteriores discusiones. Si la densidad de corriente 
es alta se promueve grandes disoluciones del ánodo y alta disposición de especies iónicas de 
hierro para atrapar los contaminantes. También genera una alta tasa de producción de 
burbujas que ayuda a la separación de fases. Sin embargo, el consumo del ánodo y de energía 
eléctrica es mayor. 
 
En las superficies de respuesta una vez más se evidencia que el efecto de la concentración de 
NaCl sobre la reducción de color y la reducción de DQO es bajo (Figura 4.5.a y 4.5.b). Por 
ejemplo, cuando la densidad de corriente es la más alta, un descenso de 4 a 0.4 g/l de NaCl 
disminuye únicamente en cerca del 2% la reducción de color y en menos del 1% la reducción 
de DQO. Por otro lado, en la Figura 4.5.c se puede observar que la concentración de NaCl tiene 
un alto impacto sobre los costos operacionales de EC principalmente cuando la densidad de 
corriente es alta. Para esas densidades los costos operacionales se incrementan con la 
disminución de la concentración de NaCl debido al evidente incremento de la resistencia 
óhmica del medio cuando existe baja disposición de sustancias electrolíticas. Sin embargo, 
altas concentraciones de NaCl implican a su vez un incremento en los costos de compra y 
adicionalmente producen una mayor corrosión química del ánodo. Ambos aspectos solo son 
apreciables cuando las densidades de corriente son bajas y son las causas para que el costo 
mínimo de operación no se localice en el extremo superior de concentración de NaCl. 



 
97 ELECTROCOAGULACIÓN 

  

  

 
Figura 4.5: Superficies de respuesta para a) Reducción de color, b) Reducción de DQO y 

c) Costos operacionales totales. VA: 525 RPM 
 
En la Tabla 4.5 se presentan las condiciones de operación que optimizan cada variable de 
respuestas según los modelos propuestos. La reducción de color y DQO se localizan en 
condiciones similares. Por lo que al maximizar uno el otro tendrá también un valor cercano al 
máximo. Por otro lado, los costos operacionales mínimos se alcanzan en condiciones opuestas 
a las de estos óptimos de reducción de DQO respecto a densidad de corriente y velocidad de 
agitación.  

a) 

b) 

c) 
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Tabla 4.5: Condiciones óptimas predichas para cada variable de respuesta en el proceso de 
EC. 

Factor 
optimizado  

J 
 (A/m2) 

╒╝╪╒■ 
(g/l)  

╥═ 
 (RPM) 

Valores predichos 
Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► ╒╞▬╣ (USD/m3) 

Ὑ  143 0.400 378 54.5 95.3 2.97 
Ὑ  149.97 0.400 350 55.6 95.2 3.16 

ὅὕὴὝ (USD/m3) 50 1.777 700 37.0 82.0 0.48 
 
Debido a que la concentración de NaCl no influye en la reducción de DQO pero si lo hace en los 
costos operacionales, se analizaron otros valores de concentración de NaCl para reducir esos 
costos a partir de los tres modelos ajustados (ecuaciones (4.12) a (4.14)). Con ese fin se 
construyó la Tabla 4.6 donde se comparan frente a las condiciones óptimas para alcanzar la 
máxima reducción de DQO, dos condiciones adicionales de concentraciones de NaCl bajo la 
misma densidad de corriente y velocidad de agitación que ese punto óptimo. La condición 
óptima de reducción de DQO cuesta 1.31 USD por metro cúbico de agua tratada adicionales 
respecto a la operación de una celda que utilice 4 g/l de NaCl por ejemplo (condición 3 en la 
Tabla 4.6). El incremento en la concentración de NaCl, como se puede ver, afecta en menos del 
3% la reducción de color y DQO si en las condiciones óptimas se utilizara dicha concentración. 
Por otro lado, si se utilizara la concentración de sal que hace mínimos los costos operacionales 
(condición 2 en la Tabla 4.6), se obtendría un ahorro de 0.8 USD por metro cúbico de agua 
tratada respecto a la condición con 0.4 g/l. En este cambio de concentración la reducción de 
color y DQO variaría en menos del 2%. Es evidente de lo anterior que la mejor opción para 
obtener bajos gastos operacionales y altas reducciones de contaminante sería la condición 3. 
Sin embargo, bajo esta condición la concentración de cloruros puede generar varios problemas 
operacionales. Por ejemplo, la corrosión del reactor de EC, los electrodos y las tuberías de 
transporte. Adicionalmente por la presencia alta de cloruros se podrían producir compuestos 
orgánicos clorados como los trihalometanos cuando se utilicen etapas subsecuentes de 
tratamientos, convirtiendo el efluente en tóxico y de difícil disposición. Por estas razones, la 
condición 2 fue considerada como la mejor opción para operar la celda de EC.  
 

Tabla 4.6: Predicción del desempeño de EC a condiciones con distintas concentraciones de 
NaCl. 

Condición 
J 

 (A/m2) 
╒╝╪╒■ 
(g/l)  

╥═ 
 (RPM) 

Valores predichos 
Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► ╒╞▬╣ (USD/m3) 

1 149.97 0.4 350 55.6 95.2 3.16 
2 149.97 1.777 350 55.1 93.5 2.36 
3 149.97 4 350 54.3 92.7 1.85 

4.3.4 Verificación experimental de las condiciones óptimas para EC 

Los valores predichos para la condición 2 fueron verificados experimentalmente utilizando 
tres replicas. Los resultados y sus desviaciones se presentan en la Tabla 4.7. Si se comparan los 
resultados experimentales con los valores predichos por los modelos (Tabla 4.6) se puede 
observar que son cercanos. Esto muestra la buena capacidad de las herramientas estadísticas 
discutidas para optimizar un proceso tan complejo como el de EC. La mayor desviación en las 
predicciones se observa con el costo operacional total. Para esta variable, el valor experimental 
fue menor de lo esperado posiblemente debido a que la corrosión química o el potencial 
eléctrico de la celda no generaron gastos económicos tan altos como los predichos. 
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Con la verificación experimental se corrobora el buen desempeño de la celda de EC para la 
decoloración de aguas residuales relacionadas con la industria del café. Este cambio notable 
en la coloración permite que el efluente cumpla con requisitos ambientales internacionales en 
lo concerniente a color (Rehorek y Plum, 2006). En la Figura 4.6 adicionalmente se muestra la 
apariencia final de una de las réplicas antes y después de su filtración. Es evidente el cambio 
de color de la solución inicial y la formación de tres fases antes de la filtración debido a que los 
contaminantes en EC son separados de la solución vía sedimentación y flotación. Sin embargo, 
la reducción de DQO no fue lo suficientemente alta para alcanzar a cumplir los requisitos de la 
actual legislación colombiana (Ministerio de Ambiente y Desarrollo Sostenible de Colombia, 
2015). 
 
Los costos operacionales verificados en este estudio pueden ser equiparables con los costos 
de tratamientos por EC para aguas residuales de otras industrias de alimentos. Por ejemplo, el 
tratamiento de un efluente proveniente de la producción de papas fritas fue estimado en el 
orden de 0.48 a 6.32 USD/m3. Su DQO inicial de 2.8 g/l se redujo en 60% después del 
tratamiento (Kobya et al., 2006). De otro lado, para un efluente altamente coloreado, 
proveniente de una planta de fertilizantes líquidos, se requirió cerca de 1 USD/m3 en costos 
operacionales para remover el 83% de DQO y el 95% de color utilizando EC. El DQO inicial de 
ese efluente fue de 1.01 g/l (Akyol et al., 2013). Teniendo en cuenta que los niveles de DQO de 
las aguas mencionadas anteriormente son más bajos que los de las aguas del presente estudio, 
el proceso propuesto parece tener un costo operacional de tratamiento consecuente a los 
niveles de complejidad del agua residual.  
 

Tabla 4.7: Verificación experimental de las condiciones óptimas seleccionadas para la EC. 

Factor 
Valores 
óptimos  

Resultados Experimentales 

Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► 
COpT 

USD/m3 
pH 

final 

DQO 
final  
(g/l) 

COT 
final  
(g/l) 

AOS 
Lodos 
(g/l)* 

J (A/m2) 150 
55.7 
±2.3 

94.7 
±0.9 

2.06 
±0.02 

9.2 
±0.1 

1.599 
±0.043 

0.534 
±0.024 

-0.492 
±0.071 

3.863 
±0.085 

╒╝╪╒■ (g/l)  1.777 
VA (RPM) 350 

*Base seca 

 

 

 

Figura 4.6: Imágenes del efluente obtenido bajo las condiciones óptimas seleccionadas para 
la EC a) Antes y b) Después del proceso de filtración 

  

a) b) 
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Si se comparan los resultados obtenidos para EC con los resultados del proceso de C-F (Tabla 
3.12) se puede observar que la reducción de color es más alta con el proceso de EC mientras 
que la reducción de DQO y COT es ligeramente superior en el proceso de C-F. Con el AOS ocurre 
algo similar a lo observado para C-F, su valor disminuyó frente a la solución inicial. Esto 
muestra que la posible oxidación de contaminantes a través de especies como las de cloro 
activo son mínimas dentro de las condiciones estudiadas para EC. Además ratifica que las 
moléculas remanentes (posiblemente moléculas de bajo peso molecular) poseen un estado de 
oxidación reducido.  
 
En relación con los costos operacionales totales, estos fueron menores para la EC frente a los 
de C-F. La diferencia no fue grande, pese al alto consumo de reactivos de la C-F y su 
considerable cantidad de lodos producidos. No obstante, en esa generación de lodos si 
existieron amplias disparidades entre los dos tratamientos. Mientras que EC generó 3.863 g/l 
de sólidos secos, la coagulación química produjo 6.483 g/l de sólidos secos debido a las altas 
concentraciones de FeSO4·7H2O y Ca(OH)2 utilizadas como dosis óptima. Desde el punto de 
vista ambiental es una gran ventaja la menor generación de contaminación secundaria por lo 
que el proceso se puede ver desde esa óptica como una tecnología más limpia. Debido al bajo 
costo que equivale dentro de los costos totales el manejo y disposición de los lodos, esa ventaja 
ambiental no se vio reflejada en una ventaja económica. Se confirma entonces los beneficios 
del uso de EC considerando la baja generación de residuos y su eficiencia para desestabilizar 
contaminantes en la solución con agentes generados in situ. 

4.3.5 Estudio cinético 

Se llevó a cabo un análisis cinético del proceso de EC operando bajo las condiciones óptimas 
verificadas previamente. Para ello se determinó el color y la reducción de DQO a distintos 
tiempos de operación de la celda de EC. Respecto a la variación del color con el tiempo, se 
distinguen tres zonas (Figura 4.7). En la primera zona (zona I) el color incrementó 
súbitamente. Este comportamiento puede ser atribuido a reacciones entre los iones de hierro 
y moléculas de polifenoles o melanoidinas presentes en las aguas residuales que forman 
complejos solubles de color oscuro (Adhoum y Monser, 2004). Este incremento se ha 
observado también en la parte inicial de procesos de tratamiento que utilizan hierro para 
matrices relacionadas con café soluble como por ejemplo procesos Fenton  (Tokumura et al., 
2006; 2008). Luego comienza una zona de lenta reducción de color donde posiblemente se 
neutralizan las cargas de algunos coloides y se comienzan a formar los primeros hidróxidos 
metálicos (zona II). Posteriormente, la velocidad de decoloración aumenta rápidamente de tal 
forma que más de 6000 U Pt-Co se reducen en tan solo 5 minutos (zona III). Después de este 
descenso, en un tiempo posterior a los 30 minutos, los cambios se hacen mínimos y el color 
alcanza un valor constante cercano a 180 U Pt-Co. En esta zona la velocidad de decoloración 
inicialmente es rápida debido a la alta disponibilidad de precursores de coagulación y su 
consecuente formación de flóculos  que remueven las sustancias coloidales y algunos 
compuestos orgánicos solubles de la solución. A un tiempo mayor a 30 minutos la 
concentración de contaminantes pigmentados es mínima y los flóculos formados son 
inefectivos para su reducción.  De allí que si el objetivo del proceso fuera tan solo decolorar la 
solución este tiempo de operación podría ser considerado como suficiente. 
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Figura 4.7: Variación de a) Color y b) DQO con el tiempo en el proceso de EC bajo 

condiciones óptimas (J: 150 A/m2, CNaCl: 1.777 g/l y VA: 350 RPM) 
 
En el cambio de DQO con el tiempo se puede observar que la zona I y zona II descritas para el 
cambio de color tiene similares comportamientos. En estas zonas la reducción de DQO es lenta 
probablemente debido a la  primera formación de hidróxidos y al inicio de la oxidación del Fe2+ 
a su forma Fe3+. Ya en la zona III  la velocidad de reducción de DQO es mayor como resultado 
de la alta concentración de coagulantes, como se mencionó en el cambio de color, que no solo 
remueven pigmentos sino diferentes tipos de coloides que aportan DQO. En la últ ima etapa de 
la zona III  la velocidad de reacción es lenta pero no se mantiene constante en un valor 
transcurrido  un largo tiempo de operación, mostrando que, aunque la mayoría de sustancias 
orgánicas solubles y coloides fueron retiradas, aun los flóculos logran atrapar una mínima 
cantidad de sustancias suspendidas. 
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Para representar el cambio de DQO con el tiempo, se analizaron tres tipos de expresiones 
cinéticas. Los datos experimentales de las zonas I y II  fueron ajustadas simultáneamente, 
considerando sus similitudes. La zona III  fue evaluada de forma independiente. En la Tabla 4.8 
se presentan las diferentes expresiones propuestas para el ajuste en cada tramo. En la zona I y 
II, el modelo de segundo orden se considera adecuado para representar los datos 
experimentales (alto coeficiente de determinación (R2) y baja incertidumbre  de los parámetros 
ajustados). Por otro lado, en la zona III  el modelo que mejor representa los datos 
experimentales y con baja incertidumbre en sus parámetros es el modelo de orden n (i.e., 3.84). 
Ambos modelos fueron utilizados para construir  junto a los datos experimentales la Figura 4.7 
(modelos resaltados en la Tabla 4.8). De los parámetros cinéticos ajustados se puede observar 
que la reducción de DQO puede ser incluso tres veces más rápida en la zona III  que en el tramo 
de la zona I a II. 
 

Tabla 4.8: Ecuaciones cinéticas de DQO ajustadas para cada zona del proceso de EC. 

Ecuación cinética 
Parámetro 

R2 R2Aj 
Î Ë 

Zona I y Zona II: 
 

ËȢ#   (g/l· min) 

1 
0.008589 
±0.002333 

0.9343 0.9014 

2 
0.002562 

±6.762×10-4 
0.9439 0.9159 

11.82 
±10.48 

1.7783×10-8 

±4.522×10-7 
0.9879 0.9637 

Zona III: 
 

ËȢ#   (g/l· min) 

1 
0.01480 

±0.003879 
0.7290 0.6989 

2 
0.007885 
±0.001531 

0.9195 0.9105 

3.64 
±0.29 

0.002492 
±5.369×10-4 

0.9973 0.9966 

 
A través del análisis cinético se evidenció también que incluso si la operación de la celda de EC 
bajo las condiciones óptimas se extiende a 120 minutos, la concentración del efluente no 
alcanza los límites exigidos por la legislación ambiental colombiana para DQO (Ministerio de 
Ambiente y Desarrollo Sostenible de Colombia, 2015). Por lo tanto, una etapa adicional de 
tratamiento es necesaria para alcanzar esos requisitos. La opción propuesta en esta tesis fue 
utilizar una etapa complementaria de oxidación anódica aprovechando la efectividad de estos 
procesos para tratar residuos orgánicos remanentes y conseguir importantes niveles de 
mineralización (Daghrir y Drogui, 2013; Linares et al., 2010). 

4.4 Conclusiones 

El desempeño de una celda de electrocoagulación para el tratamiento de la solución bajo 
estudio no está influenciado por el material del cátodo. Si se utiliza aluminio, el material puede 
tener efecto sobre los costos operacionales y puede requerir un continuo recambio. Lo 
contrario ocurre con los ánodos de acero inoxidable por su alta resistencia química. De otro 
lado, cualquiera de los ánodos evaluados exhibe alta capacidad para reducir el color de las 
aguas bajo estudio. De ellos, los ánodos de hierro permiten alcanzar la mayor reducción de 
DQO y bajos costos operacionales.  Estos aspectos contribuyeron a seleccionar la pareja hierro-
acero como el par ánodo cátodo más adecuado para llevar a cabo el proceso de EC. 
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A partir de un diseño experimental de Box-Behnken, la reducción de la DQO, la eliminación del 
color y el costo operativo se correlacionaron con la densidad de corriente, la concentración de 
NaCl y la velocidad de agitación usando polinomios de segundo orden. Estos modelos 
mostraron una alta correlación entre los valores experimentales y los predichos y permitieron 
concluir que la densidad de corriente es el parámetro más influyente en el desempeño de la 
celda de EC y en su costo de operación. Por el contrario, en el intervalo de estudio, la agitación 
no ejerció ningún efecto sobre el proceso. 
 
Una J de 150 A/m2 y una VA de 350 RPM permitieron alcanzar la máxima reducción de DQO y 
se seleccionaron como las condiciones de funcionamiento más adecuadas para la celda de EC. 
Una CNaCl igual a 1.777 g/l se consideró como la concentración de operación apropiada para 
tener una mayor vida útil de los electrodos y para no ocasionar altos costos operacionales. 
Aunque un valor  mayor de NaCl pudo generar menores costos operacionales, la alta 
concentración de iones cloruros puede conducir hacia la generación de sustancias orgánicas 
cloradas tóxicas en etapas posteriores del tratamiento. En los valores seleccionados como 
óptimos para EC se obtuvo 55.7% de reducción de DQO,  94.7% de decoloración  y  un costo 
operacional de 2.056 USD / m3 para una hora de operación. Aunque esos costos no mostraron 
una gran diferencia con los costos de la C-F para la cual los requerimientos de reactivos son 
altos, si se observó un notable cambio en la generación de lodos. Lo que reafirmó el concepto 
de EC como tecnología más limpia que C-F. 
 
Bajo las condiciones óptimas seleccionadas e incluso bajo un tiempo de operación de EC 
extenso, la concentración de DQO en el efluente final no cumple con los requisitos de la 
legislación ambiental colombiana. Por lo tanto, es necesaria una etapa adicional de tratamiento 
para su descarga en cualquier cuerpo de agua cumpliendo con los requisitos de ley. 
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Resumen 

En este capítulo se presentan los resultados del estudio de Oxidación Anódica (OA) 
como tratamiento global para las aguas residuales provenientes de la producción de café 
soluble. Esta tecnología fue seleccionada ya que es uno de los Procesos Electroquímicos 
Avanzados de Oxidación (PEAO) con mayor eficiencia reportados para tratar aguas de diversas 
características y cargas de contaminantes. Inicialmente, se describen los mecanismos 
implicados en la oxidación de sustancias orgánicas usando ánodos activos o no activos y se 
evalúan los ánodos grafito y DDB (Diamante Dopado con Boro). También se evalúa la influencia 
de distintos materiales del cátodo (aluminio, hierro, acero, grafito y DDB). En general, se 
encontró que el ánodo de DDB presenta mejor desempeño para reducir color y DQO que el 
ánodo de grafito. Sin embargo, la pareja ánodo-cátodo de grafito-aluminio presentó una 
equiparable reducción de color con el encontrado para las parejas combinadas con ánodo de 
DDB (debido al efecto de una coagulación-floculación indirecta promovida por la corrosión 
química del cátodo). Con esta pareja también se obtuvieron menores costos operacionales que 
con cualquier otra pareja con DDB. Posteriormente, utilizando este par de electrodos, se 
realizó un diseño experimental y una optimización implementando la metodología de la 
superficie de respuesta (MSR). Los factores seleccionados fueron: densidad de corriente, 
concentración de NaCl y velocidad de agitación; variables que, en teoría, influyen de forma 
destacada sobre los mecanismos de oxidación. De allí se encontró que una reducción óptima 
de DQO equivalente al 50.2% se obtiene después de una hora de tratamiento a una densidad 
de corriente de 700 A/m2, a 1.777 g/l de NaCl y una velocidad de agitación igual a 125 RPM. 
Bajo estas condiciones se alcanzó una reducción de color de 95.7% a un costo operacional de 
11.44 USD/m3. La coagulación indirecta, aunque aportó al proceso de decoloración y reducción 
de DQO, produjo lodos (ca., 1.773 g/l). Utilizando este proceso se puede alcanzar el requisito 
exigido por la legislación colombiana respecto al DQO. Sin embargo, requiere de largos tiempos 
y altos costos operacionales. Por esta razón, se propone acoplar una tecnología económica de 
pretratamiento al proceso de OA.  
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5.1 Marco teórico 

5.1.1 Introducción 

Dentro de la categoría de Procesos Avanzados de Oxidación (PAOs), los procesos 
electroquímicos (PEAOs) han tomado gran relevancia en la última década debido a su 
eficiencia para tratar diferentes tipos de aguas residuales en un amplio intervalo de 
concentraciones y de volúmenes de contaminantes. Se reporta que se han tratado con éxito 
aguas residuales de la industria de alimentos (Can, 2014; Chatzisymeon et al., 2009; Oliveira 
et al., 2018) , compuestos fenólicos (Cañizares et al., 2004a, 2004b; Zhu et al., 2011), de la 
industria textil (Jager et al., 2018; Torres et al., 2003; Vasconcelos et al., 2016), de la industria 
farmacéutica (Jojoa et al., 2016; Radjenovic y Petrovic, 2017; Serna et al., 2016), de la industria 
petroquímica (Dermentzis et al., 2014; dos Santos et al., 2014; Martínez et al., 2014), de la 
industria de pulpa y papel (El-Ashtoukhy et al., 2009; Eskelinen et al., 2010; Klidi et al., 2018) 
y aguas residuales domésticas (Cotillas et al., 2016; dos Santos et al., 2018; Feng et al., 2003). 
El intervalo de DQO tratado por estas tecnologías puede ir desde una concentración tan baja 
como 0.1 g/l hasta 100 g/l (Sirés et al., 2014) con volúmenes en el orden de micro-litros a 
millones de litros (Jüttner et al., 2000). El interés académico en los PEAO se puede observar 
del creciente número de publicaciones relacionadas con el tema desde el 2007 y hasta el 2017 
(Figura 5.1).  
 

 
Figura 5.1: Número de publicaciones relacionadas con Proceso Electroquímicos de 

Oxidación Avanzada (PEAO) y OA (Oxidación anódica) desde el 2007 al 2017, según ISI Web 
of Knowledge® o Scopus® (Palabras clave: 1)‘Elecrochemical Oxidation’& ‘Wastewater’;  

2) ‘Anodic oxidadion’ & ‘Wastewater’) 
 
Los PEAOs se pueden clasificar dentro de dos grandes categorías: (i) los procesos de oxidación 
no mediados por especies metálicas (v.g., hierro y cobre) y (ii) los procesos basados en 
reacciones Fenton (Figura 5.2). Dentro del primer tipo se encuentran la Oxidación anódica 
(OA) y la Oxidación anódica con electro-generación de peróxido de hidrógeno (OA+H2O2). En 
el grupo de procesos basados en reacciones Fenton, se encuentran los procesos Electro-Fenton 
(EF), Fered-Fenton (FF), Peroxidación electroquímica (PE) y Peroxicoagulación (PC). Estos 
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procesos Fenton se diferencian uno del otro en la dosificación o generación de las especies de 
hierro y peróxido. Una descripción detallada de cada uno de estos procesos se puede encontrar 
en Ganzenko et al. (2014) y Nidheesh et al. (2018). 
 
Este trabajo centró su atención en el proceso de OA ya que, entre las tecnologías 
electroquímicas existentes, esta no requiere una adición de reactivos diferente al electrolito 
de soporte. La adición de una sal o algún electrolito en este proceso se realiza principalmente 
cuando la conductividad del medio a tratar es baja. Por esa operación sin reactivos que puedan 
representar un riesgo para el medio ambiente, la OA ha sido denominada una tecnología verde 
(Särkkä et al., 2015). Desde el punto de vista de diseño, es una tecnología electroquímica 
simple y no requiere una configuración especial de los electrodos como en el caso de los 
procesos Fenton o en la OA con electro-generación de peróxido donde el diseño debe 
garantizar altas eficiencias de contacto entre el oxígeno y la superficie del cátodo. También es 
la PEAO más popular (Moreira et al., 2017) y ha sido ampliamente estudiada dentro de la 
comunidad científica en la última década  como se resalta en la Figura 5.1. Otra razón adicional 
que justifica la selección de OA como alternativa de tratamiento para las aguas de estudio es 
que los procesos basados en tecnologías Fenton producen color remanente en las aguas 
tratadas de café soluble (Ibarra-Taquez et al., 2018; Villanueva et al., 2014). 
 
Respecto a la tecnología de OA existen dos líneas de investigación. La primera es llevar a cabo 
el proceso completo de tratamiento utilizando únicamente la OA y, la segunda es integrar la 
OA como una etapa adicional al proceso global de tratamiento (Anglada et al., 2009). Este 
capítulo se enfocó en abordar la investigación desde la perspectiva de la primera opción para 
conocer así los alcances y limitaciones de este método de tratamiento. En el capítulo 6 se 
estudia el segundo enfoque.  
 

 

Figura 5.2: Clasificación de los PEAOs 
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5.1.2 ¿Cómo la OA trata las aguas residuales? Oxidación directa e 
indirecta 

Desde un punto de vista termodinámico, una celda de OA podría tratar las aguas 
mineralizándolas completamente y generando energía eléctrica a partir de su oxidación. Por 
ejemplo, aguas residuales compuestas por fenol en una celda de OA podrían producir las 
siguientes reacciones en el ánodo y el cátodo respectivamente: 

ὅὌὕὌ ρρὌὕ ᴼφὅὕ ςψὌ ςψὩ  (5.1) 

χὕ ςψὌ ςψὩ ᴼρτὌὕ  (5.2) 

obteniendo una reacción global de celda igual a 

ὅὌὕὌ χὕ ᴼφὅὕ σὌὕ  (5.3) 

La energía libre de Gibbs de esta reacción en condiciones normales (1 M de ὅὌὕὌ ; 1 atm, 

25°C) es igual a -292.9 kJ/mol y el potencial de celda estándar es igual a 1.13 V. Esto muestra 
que la reacción se puede llevar a cabo de forma espontánea y que, de darse, generaría un 
potencial de 1.13 V. Sin embargo, la mineralización de fenol a través de esta vía sucede a muy 
bajas velocidades. Para que el proceso sea factible como tratamiento de aguas residuales se 
necesitaría de materiales con una extremada alta actividad electro-catalítica, que aún no se 
han desarrollado. 
 
El tratamiento de OA en realidad requiere energía para su operación a tiempos de residencia 
moderados. Los mecanismos por los cuales se puede llevar a cabo el proceso son varios. Entre 
ellos se encuentra la electrólisis directa. En esta, ciertos contaminantes orgánicos (R) se 
adsorben sobre la superficie del ánodo y, debido a las propiedades catalíticas de ese ánodo, se 
promueve una transferencia directa de electrones hacia los contaminantes con su subsecuente 
oxidación (P) (Panizza y Cerisola, 2009): 

Ὑ ᾀὩ ᴼὖ  (5.4) 

Posteriormente, el producto oxidado se desorbe de las superficie del ánodo y se dirige hacia el 
seno del fluido. Entre los materiales con buenas capacidades electrolíticas para promover este 
tipo de reacción se encuentran los metales nobles, como el Pt o el Pd, y óxidos de metal tales 
como el dióxido de iridio, los óxidos de titanio-rutenio y los óxidos de titanio-iridio (Fóti, 
1999). La electrólisis directa es teóricamente posible a menores potenciales que el requerido 
para la producción de oxígeno (1.23 V/SHE bajo condiciones estándar) por lo tanto el proceso 
se puede llevar a cabo sin esta reacción colateral (Comninellis y Chen, 2010). No obstante, la 
velocidad de oxidación determinada experimentalmente es baja y está cinéticamente 
controlada por la adsorción de las especies orgánicas. Debido a la baja reactividad de las 
especies adsorbidas, usualmente este mecanismo de reacción no conduce hacia la combustión 
(mineralización) total de los contaminantes orgánicos (Garcia et al., 2018). Por lo contrario, se 
ha reportado que en muchos casos este mecanismo genera sustancias más complejas como 
polímeros que se adhieren permanentemente al ánodo y causan su ensuciamiento, 
principalmente cuando las sustancias tratadas son compuestos aromáticos (Iniesta et al., 
2001; Panizza y Cerisola, 2009). 
 
Para evitar el ensuciamiento del electrodo, la OA se efectúa principalmente bajo altos 
potenciales anódicos, específicamente bajo potenciales cercanos a desencadenar la producción 
de oxígeno (i.e., cercanos al potencial de evolución hacia O2). Estos potenciales conllevan a que 
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el tratamiento se desarrolle a través de mecanismos relacionados con la oxidación indirecta 
del compuesto orgánico. Aquí el contaminante intercambia electrones por intermedio de 
alguna especie electro-activa generada en la superficie del ánodo. Dentro de las especies 
electro-activas se pueden encontrar los agentes oxidantes basados en intermediarios para la 
producción de oxígeno y agentes oxidantes formados por los electrolitos en solución (Garcia et 
al., 2018). 
 
ü Formación de intermediarios de la producción de oxígeno y su rol como agentes 

oxidantes 
 

Los intermediarios de la producción de oxígeno, por su alta reactividad, son conocidos como 
especies activas de oxígeno. Como una etapa inicial de su formación en ánodos de óxidos 
metálicos (MOx), Comninellis ( 1994) propone la ruptura de moléculas de agua en condiciones 
ácidas o básicas y la concomitante unión del radical hidroxilo a la superficie del ánodo: 

ὓὕ Ὄὕᴼὓὕ ὕὌɆ Ὄ Ὡ  (5.5) 

donde ὶ es la velocidad de reacción para la ecuación (5.5). La interacción del radical hidroxilo 
con el óxido metálico en el intermediario ὓὕ ὕὌɆ  se puede restringir a una adsorción física 
(fisisorción) o a una subsecuente adsorción química (quimisorción) donde el oxígeno 
perteneciente al radical se incorpora a la estructura del óxido. Cada una de estas alternativas 
se describirá a continuación. 
 
Fisisorción del radical hidroxilo: 
 
Este tipo de adsorción se caracteriza por interacciones débiles entre el ánodo y el radical 
hidroxilo. La interacción es tan débil que se puede considerar al radical en un estado cuasi libre 
para oxidar materia orgánica de las aguas residuales en las vecindades del ánodo (Comninellis 
y Chen, 2010). En este caso, la materia orgánica no requiere ser adsorbida pero sí que se 
encuentre presente en las vecindades del ánodo. La reacción global del fenómeno se puede 
representar por la siguiente ecuación estequiométrica: 

Ὑ ὓὕ ὕὌɆ ᴼὅὕ ὲὌ ὲὩ ὓὕ (5.6) 

donde ὲ es el número de electrones involucrados en la oxidación de R y ὶ es la velocidad de 
reacción para la ecuación (5.6). Como se puede observar de la ecuación 5.6, debido al alto 
poder de oxidación y baja selectividad del radical hidroxilo, el contaminante orgánico puede 
ser completamente convertido a CO2. Este proceso es también conocido como incineración 
electroquímica (Bonfatti et al., 2000). 
 
Si la concentración de materia orgánica en las vecindades del ánodo es baja o el potencial 
anódico es demasiado alto, el radical hidroxilo fisisorbido evoluciona hacia la producción de 
oxígeno: 

ὓὕ ὕὌɆ ρ

ς
ὕ Ὄ Ὡ ὓὕ (5.7) 

donde ὶ  es la velocidad de producción de O2 proveniente del radical hidroxilo, con lo que se 

agotan esos radicales y se disminuye la eficiencia del proceso anódico. Por lo tanto, se deben 
determinar las condiciones para que ὶ sea mucho mayor que ὶ  con el objetivo de oxidar los 

contaminantes orgánicos. La reacción deseable (ecuación 5.6) depende no solo de la 
concentración de materia orgánica y del potencial anódico sino también de la naturaleza de las 
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aguas residuales y la actividad del ánodo como se describirá posteriormente (Comninellis, 
1994). 
 
Quimisorción del oxígeno activo: 
 
Cuando en la estructura del ánodo se dispone de altos estados de oxidación para el oxígeno del 
intermediario ὓὕ ϽὕὌ, este se quimisorbe formando un ‘óxido superior’ (Panizza y 
Cerisola, 2009): 

ὓὕ ὕὌɆ ᴼὓὕ Ὄ Ὡ  (5.8) 

donde ὶ es la velocidad de reacción para la producción del óxido por quimisorción. La pareja 
redox ὓὕ /ὓὕ puede promover la oxidación del contaminante orgánico así: 

Ὑ ὓὕ ᴼὙὕ ὓὕ (5.9) 

con ὶ como la velocidad de oxidación promovida por el óxido superior. La pareja redox 
generalmente induce solo oxidaciones selectivas y no conduce el proceso hacia la 
mineralización completa de los contaminantes (Scialdone et al., 2009). Si el contaminante es 
estable y/o de cadena corta como en el caso de los ácidos carboxílicos, el óxido superior se 
descompone en una reacción colateral de producción de oxígeno: 

ὓὕ ὓὕ
ρ

ς
ὕ  (5.10) 

donde ὶ  es la velocidad de producción de O2 a partir del óxido superior. De allí que, para 

oxidar las sustancias orgánicas a través del mecanismo de quimisorción, se debe acondicionar 
la OA para que ὶ  sea mucho mayor que ὶ . Estas velocidades dependen principalmente del 

material del ánodo, del tipo de aguas residuales y de su concentración. La influencia del 
potencial anódico en este caso es baja. 
 
ü Agentes oxidantes generados por electrolitos en solución 

 
La oxidación indirecta en OA no solo se produce con especies activas de oxígeno, como se 
mostró anteriormente, sino también con agentes oxidantes fuertes generados in-situ a través 
de electrolitos (aniones, principalmente) presentes naturalmente en las aguas o agregados 
como soporte para la conducción eléctrica. La influencia de agentes oxidantes es muy 
importante para la eficiencia de la OA porque extiende los límites de oxidación de las 
sustancias orgánicas de las vecindades del ánodo hasta el seno del fluido. De esta forma se 
obtiene un mecanismo que no depende extensivamente de la transferencia de masa sino que 
se convierte en un proceso relacionado con el volumen global de reacción. Sin embargo, este 
mecanismo puede conducir hacia la formación de productos orgánicos estables alejándose de 
la posibilidad de una mineralización total de los contaminantes en el agua; incluso puede 
propiciar la formación de intermediarios más tóxicos que los contaminantes originales. La 
formación in-situ de los radicales que conformarán luego el agente oxidante se pueden obtener 
a través de dos vías: Producción directa a partir de los aniones en la superficie del ánodo o 
Producción promovida por el radical hidroxilo (Sirés et al., 2014). 
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Producción directa de agentes oxidantes provenientes de los electrolitos: 

En este caso, ciertos aniones pertenecientes al electrolito disuelto en las aguas residuales son 
adsorbidos sobre la superficie del ánodo. Allí, el ánodo promueve una transferencia directa de 
electrones a la especie adsorbida para formar radicales que se combinan posteriormente y 
producen agentes oxidantes estables (Garcia et al., 2018). Este tipo de reacción comúnmente 
ocurre con aniones tales como cloruros, sulfatos, fosfatos y carbonatos, presentes todos 
frecuentemente en el aguas residual (Comninellis y Chen, 2010). Así en el ánodo se pueden 
llevar a cabo las siguientes reacciones de transferencia de electrones dependiendo del tipo de 
anión en solución: 

 ὅὰO ὅὰɆ Ὡ  (5.11) 

Ὓὕ ᴼ Ὓὕ Ɇ Ὡ  (5.12) 

ὖὕ ᴼ ὖὕ
Ɇ
Ὡ  (5.13) 

ὅὕ ᴼ ὅὕ Ɇ Ὡ  (5.14) 

Estos radicales pueden combinarse para formar agentes oxidantes estables como cloro, 
peroxo-sulfatos, peroxo-fosfatos y peroxo-carbonatos (Sirés et al., 2014): 

ὅὰɆ ὅὰɆᴼὅὰ (5.15) 

Ὓὕ Ɇ Ὓὕ ɆᴼὛὕ  (5.16) 

ὖὕ
Ɇ
ὖὕ

Ɇ
ᴼὖὕ  (5.17) 

ὅὕ Ɇ ὅὕ Ɇᴼὅὕ  (5.18) 

Los tres agentes iónicos producidos mediante las reacciones (5.16)-(5.18) se pueden difundir 
rápidamente hacia el seno del fluido donde atacan químicamente a los contaminantes para su 
oxidación. Por otro lado, el Cl2 mientras se difunde hacia el seno del fluido se puede hidrolizar 
en HClO y Cl-, siguiendo la ecuación estequiométrica (5.19) (Anglada et al., 2009): 

ὅὰ ὌὕᴼὌὅὰὕὅὰ Ὄ  (5.19) 

El ácido hipocloroso (HClO) puede establecer a su vez una reacción de equilibrio ácido-base 
con el ion hipoclorito (Garcia et al., 2015): 

ὌὅὰὕOὌ ὅὰὕ (5.20) 

El pKa para esta reacción es igual a 7.55. El Cl2, HClO y ClO- son las especies que conforman el 
cloro activo y oxidan los contaminantes orgánicos en las aguas residuales. De ellas, el ClO- tiene 
el menor poder oxidante (E0 igual a 0.89 V frente a 1.36 V y 1.49V para Cl2 y HClO, 
respectivamente) razón por la cual el tratamiento por generación in-situ de cloro activo se 
puede desarrollar con mayor velocidad a condiciones ácidas (desplazando el equilibrio de la 
reacción (5.20) hacia la izquierda). 
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Producción promovida por el radical hidroxilo: 
 
Los radicales hidroxilo fisisorbidos en el ánodo pueden oxidar en sus vecindades a los aniones 
contenidos en el agua residual. Esta oxidación se convierte en una vía alternativa para la 
generación de los radicales presentados en las ecuaciones (5.11) a (5.13), dependiendo del 
tipo de anión que se encuentre en el efluente (Comninellis y Chen, 2010). Las ecuaciones 
estequiométricas que ilustran este mecanismo alternativo de formación de radicales son: 

ὅὰ ɆὕὌO ὅὰɆ ὕὌ (5.21) 

ὌὛὕ ɆὕὌO Ὓὕ Ɇ Ὄὕ (5.22) 

Ὄὖὕ ɆὕὌO ὖὕ
Ɇ
Ὄὕ (5.23) 

Ὄὅὕ ɆὕὌO ὅὕ Ɇ Ὄὕ (5.24) 

Estos radicales pueden posteriormente combinarse a través del grupo de reacciones 
presentadas en las ecuaciones (5.15) a (5.18) o, si existe una amplia disposición de radicales 
hidroxilo, pueden reaccionar nuevamente con ellos para formar otros agentes oxidantes a 
través de las siguientes reacciones (Sirés et al., 2014): 

Ὓὕ Ɇ ɆὕὌO ὌὛὕ (5.25) 

ὖὕ
Ɇ
ɆὕὌO Ὄὖὕ  (5.26) 

ὅὕ Ɇ ɆὕὌO Ὄὅὕ  (5.27) 

Todas las anteriores especies oxidantes formadas según los aniones presentes en las aguas, 
incrementan la eficiencia de la OA. El radical cloruro puede reaccionar alternativamente con el 
radical hidroxilo para producir directamente el agente oxidante hipoclorito. Si existe alta 
disposición de radicales hidroxilo, el ion hipoclorito se puede volver a  oxidar y ser el precursor 
de cloratos y percloratos que son sustancias con bajo poder oxidante y que potencialmente 
representan un peligro para el medio ambiente (Souza et al., 2016). 
 
Los agentes oxidantes que provienen de los aniones en solución y que se distribuyen a lo largo 
del seno del fluido no tienen el mismo poder de oxidación que el radical hidroxilo. Por esta 
razón, en algunos casos de estudio (Chan et al., 2012; Lin et al., 2011) se ha propuesto la 
‘activación’ de estos agentes a través de energía radiante y/o ultrasonido, promoviendo así la 
generación de nuevos radicales con alto poder oxidante en el seno de la solución. Estas 
tecnologías complementarias adaptadas para el proceso de OA se incluyen adicionalmente en 
el esquema de la Figura 5.2. Sin embargo, su implementación implica una mayor complejidad 
del diseño de la celda electroquímica. 

5.1.3. Factores que afectan la OA 

Dependiendo del tipo de mecanismo implicado en el tratamiento por OA, variables como el 
tipo de electrodo, la densidad de corriente, las propiedades físico-químicas de las aguas, el 
diseño de la celda  entre otros tienen distinta influencia sobre la eficiencia del proceso. Para el 
caso de la temperatura, en general, en los valores reportados en la literatura, las especies 
oxidantes de oxígeno activo se ven poco afectadas por este factor mientras que en la oxidación 
mediada por agentes oxidantes como cloro activo puede generar cambios en su 
comportamiento. Sin embargo, los PEAO se caracterizan por operar usualmente a temperatura 
ambiente y así marcar una diferencia en el consumo energético con tecnologías no 
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electroquímicas como incineración u oxidación supercrítica (Anglada et al., 2009). A 
continuación se detalla el efecto de algunas variables operativas sobre el desempeño del 
tratamiento por OA. 
 
Material del ánodo 

El mecanismo de electrolisis directa no es, en términos generales, el más adecuado para llevar 
a cabo el proceso de OA debido a la posible disminución de la actividad catalítica como 
consecuencia del eventual ensuciamiento de la superficie del ánodo. Las oxidaciones 
indirectas, mediadas por especies de oxígeno o por agentes oxidantes provenientes de los 
aniones en solución, han demostrado ser los mecanismos de descontaminación más eficientes 
(Nidheesh et al., 2018). Como se presentó en la anterior sección, la oxidación indirecta mediada 
por especies de oxígeno se puede realizar a través de un mecanismo de fisisorción u otro de 
quimisorción. Por el primero se puede llegar a una mineralización total de contaminante 
(reducción de COT del 100%) mientras que el mecanismo relacionado con la quimisorción de 
las especies de oxígeno es más selectivo y generalmente convierte los contaminantes a 
moléculas menos complejas pero no directamente a CO2. Aunque durante la oxidación de los 
compuestos orgánicos se pueden presentar ambos mecanismos, el material del ánodo 
promueve selectivamente uno de ellos (Garcia et al., 2018). 
 
Para que prevalezca el mecanismo de fisisorción, la velocidad de reacción ὶ (ecuación (5.5)) 
debe ser mucho mayor que ὶ (ecuación (5.8)). Esto se logra con un ánodo no-activo. Este tipo 
de ánodo se caracteriza principalmente por tener un amplio número de sitios disponibles para 
la adsorción de radicales hidroxilo y baja afinidad química por el oxígeno de las moléculas de 
agua. Su clasificación de no-activos se deriva de su baja actividad electroquímica para la 
generación de O2 lo que induce una rápida descarga de los radicales hidroxilo en las vecindades 
del ánodo (para esto, la velocidad de reacción ὶ es mucho mayor que ὶ ). Esta característica 

se hace evidente en el sobrepotencial de O2 de cada ánodo (Tabla 5.1). Este valor relaciona el 
potencial eléctrico adicional, experimental, necesario para llevar a cabo la electrólisis del agua 
respecto al potencial establecido termodinámicamente (este último valor a condiciones 
estándar es igual a 1.2 V) (Anglada et al., 2009). Los materiales utilizados para construir 
ánodos no-activos inicialmente se basaron en óxidos o mezcla de óxidos que poseían en su 
estructura cationes con valencias en el estado superior. Posteriormente, dichos materiales se 
fundamentaron en materiales con alta disponibilidad de átomos de oxígeno para suplir las 
posibles vacantes en la superficie del ánodo (Comninellis, 1994). Con el estudio de nuevos 
materiales en el campo de la electroquímica,  se descubrió la pertinencia del Diamante Dopado 
con Boro (DDB) como ánodo no-activo (Swain et al., 1998). Esta conformación del diamante 
tiene la capacidad de promover la partición de las moléculas de agua y de conformar el 
intermediario <ὲέὨέɆὕὌ que libera fácilmente el radical para la posterior mineralización 
de los contaminantes a través de una reacción similar a la presentada en la ecuación (5.6) 
(Brillas y Martínez, 2015). Aunque depende del material en el cual se deposite el DDB (v.g., Si, 
Ti, Nb), los ánodos conformados por DDB poseen el más alto sobrepotencial para O2 por su 
baja interacción con los oxígenos provenientes de las moléculas de agua. Esto también se 
manifiesta en una baja entalpia de adsorción y en la posibilidad de generar una mayor 
concentración de radicales hidroxilo en su superficie antes de alcanzar el potencial para 
producir oxígeno. El grupo de ánodos no-activos está conformado además del DDB por 
materiales como óxido de estaño dopado con antimonio, dióxido de plomo y se ubican en la 
parte inferior de la Tabla 5.1 (altos sobre-potenciales de O2). 
 



 
121 OXIDACIÓN ANÓDICA 

Tabla 5.1: Sobrepotencial para O2 en medio ácido de diversos materiales usados en 
PEAO (Anglada et al., 2009; Comninellis y Chen, 2010). 

Ánodo 
Sobrepotencial 

(V) 
Condiciones 

Entalpia de adsorción 
de ╜ ╞╗Ɇ  

RuO2 1.47 0.5 mol/L H2SO4 Quimisorción 
IrO2 1.52 0.5 mol/L H2SO4 

 

Pt 1.6 0.5 mol/L H2SO4  

Grafito 1.7 0.5 mol/L H2SO4 
 

PbO2 1.9 1 mol/L H2SO4 
 

SnO2 1.9 0.5 mol/L H2SO4 
 

Si/DDB 2.3 0.5 mol/L H2SO4 
 

Ti/DDB 2.7 0.5 mol/L H2SO4 Fisisorción 

 
Por otro lado, el mecanismo de quimisorción se desarrolla prioritariamente cuando la 
actividad catalítica del electrodo incrementa la velocidad de ὶ y restringe la reacción (5.5). 
Esto se puede realizar a través de los electrodos activos. Este tipo de electrodos posee una alta 
concentración de sitios activos y un importante número de vacantes para recibir el oxígeno 
dentro de su estructura (Comninellis, 1994). Adicionalmente, su alta actividad catalítica 
promueve la producción de oxígeno y, como consecuencia, su sobrepotencial de O2 es bajo. Esa 
alta actividad catalítica genera fuertes interacciones con las moléculas de agua de la solución 
y por lo tanto altos valores de entalpias de adsorción. Los electrodos activos están fabricados 
en materiales como grafito, IrO2, RuO2, Pt entre otros (localizados en la parte superior de la 
Tabla 5.1). Este grupo de ánodos adicionalmente tiene alta actividad electro-catalítica para 
oxidar iones cloruro y producir especies de cloro activo como vía alterna para el tratamiento 
de las aguas. Esto quiere decir que su uso promueve el mecanismo descrito para la generación 
de agentes oxidantes a partir de aniones en solución (principalmente cloruros) (Brillas y 
Martínez, 2015). 
 
En la Tabla 5.2 se describen las principales ventajas y desventajas para los materiales más 
usados como ánodos. En ella se incluye ánodos de titanio con un recubrimiento de RuO2 o IrO2  
que son comúnmente llamados en el mercado como DSA por sus siglas en inglés 
(Dimensionally Stable Anodes, DSA). Dentro de este grupo también se encuentran ánodos 
conformados por mezclas de estos óxidos o mezclados con TiO2 (Comninellis y Chen, 2010). 
Como se puede observar, los electrodos más destacados para la OA son los ánodos de DDB por 
su alta capacidad de oxidar sustancias orgánicas sin generar reacciones colaterales como la 
producción de oxígeno. Como soporte para este material se utilizan diferentes materiales que 
no afectan dramáticamente su buen desempeño pero si pueden generar restricciones en los 
costos de capital y operativos (v.g., alta fragilidad y baja conductividad). 
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Tabla 5.2: Ventajas y desventajas de diferentes materiales para la fabricación del ánodo en 
procesos de OA. 

Material Ventajas Desventajas 

Ru O2 

IrO2 

 

DSA 

¶ Bajo potencial para producción de Cl2, 
propiciando así mecanismos de 
oxidación mediados por cloro activo 
(Brillas y Martínez, 2015) 
¶ Bajo costo 
¶ Amplia disponibilidad en el mercado 
(Särkkä et al., 2015) 

¶ Baja eficiencia de mineralización ya 
que su alta actividad electrocatalítica 
promueve la reacción secundaria de 
producción de O2 
¶ Oxidación limitada para ácidos 
carboxílicos  (Comninellis y Chen, 2010) 
¶ Posible formación de películas 
poliméricas sobre el ánodo cuando se 
tratan olefinas (Zanta et al., 2000) 
¶ Baja estabilidad electroquímica 
(Särkkä et al., 2015) 

Pt 

¶ Buen conductor eléctrico 
¶ Alta estabilidad química (baja 
corrosión incluso en medios con 
condiciones extremas)  
¶ Alta actividad electrocatalítica 
(ampliamente utilizado en electrólisis y 
oxidación selectiva (Comninellis y Chen, 
2010)) 

¶ Alto costo 
¶ Baja eficiencia para la reducción de 
COT 
¶ Fenoles pueden pasivar el electrodo 
por ensuciamiento (se puede evitar 
usando recubrimientos de óxidos de 
platino) (Comninellis y Chen, 2010) 

Grafito 

¶ El menor costo entre los ánodos 
reportados en la literatura  
¶ Amplia disponibilidad y fácil acceso al 
material 
¶ Amplia área superficial 
¶ Destacado poder electrocatalítico para 
la generación de Cl2 (Brillas y Martínez, 
2015) 

¶ Posible desgaste físico por la 
generación de gases (Cl2 y O2) y por la 
transformación de carbono en CO2. 
Consecuentemente, corto tiempo de vida 
útil (6 -24 meses)(Novak et al., 1982) 

PbO2 

¶ Bajo costo y fabricación sencilla 
¶ Estabilidad química a condiciones 
ácidas y amplia área superficial 
¶  Alta efectividad para la mineralización  
completa de compuestos orgánicos (alto 
sobrepotencial de O2) a través de su alta 
producción de radicales hidroxilo 
¶ Ampliamente utilizado a nivel 
industrial (Panizza y Cerisola, 2009) 

¶ Puede liberar iones tóxicos 
especialmente en soluciones básicas. 
¶ Menos eficiente para la mineralización 
de compuestos orgánicos que los ánodos 
de DDB (Panizza y Cerisola, 2009)  

SnO2 

¶ Alto sobrepotencial para O2 
¶ Alta efectividad para la oxidación y 
mineralización de diferentes tipos de 
compuestos orgánicos en aguas 
residuales (Bock y MacDougall, 1999; 
Grimm et al., 2000) 

¶ Baja conductividad razón por la cual es 
dopado principalmente con Sb (También 
se ha usado Ar, B, Bi, F, Cl y P) 
¶ Corto tiempo de vida útil y difícil 
comercialización. Posible alternativa: 
adición de capas de IrO2 y recubrimiento 
con SnO2-Sb2O5, sacrificando eficiencia de 
mineralización (Panizza y Cerisola, 2009) 
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Tabla 5.2: (Continuación) 
Material Ventajas Desventajas 

DDB 

¶ Extremadamente alto sobrepotencial 
para O2 y débil adsorción de radicales 
hidroxilo  que han permitido la 
mineralización completa de un gran 
número de compuestos orgánicos tales 
como: ácidos carboxílicos, compuestos 
fenólicos, polihidroxibencenos y 
mezclas de compuestos en aguas 
residuales reales (Panizza y Cerisola, 
2009) 
¶ Alta estabilidad química, incluso en 
medios con condiciones extremas 
¶ Superficie inerte y resistente a la 
adhesión de sustancias (Särkkä et al., 
2015) 

 

¶ El precio de DDB puede ser diez veces 
superior a los ánodos conformados por 
óxidos metálicos (su precio oscila entre 
14000 a 21000 USD por metro cuadrado 
de electrodo) (Radjenovic y Sedlak, 
2015) 
¶ Dificultad para encontrar el soporte 
ideal. Entre las opciones se encuentran: 
Ta, Nb, W, Si y Ti. Los primeros  tres 
materiales no están ampliamente 
disponibles para aplicaciones a larga 
escala. El Si no es buen conductor de 
electricidad y genera un electrodo frágil 
mientras que Ti es buen conductor, tiene 
bajo precio y no es frágil pero reduce el 
tiempo de vida útil del ánodo debido a la 
baja adhesión con las capas de diamante 
(Brillas y Martínez, 2015) 

 
Densidad de corriente 

Con ambos tipos de ánodos, es posible alcanzar altas eficiencias eléctricas de la OA cuando se 
usan densidades de corriente bajas. Así se producen bajos potenciales anódicos de celda que 
conllevan principalmente a la generación de especies reactivas de oxígeno y escaza producción 
de O2. En la OA, la eficiencia eléctrica se puede definir como la relación de los electrones que 
se dirigen hacia la oxidación de los contaminantes y la totalidad de electrones que circulan a 
través de la celda. Si ellos se utilizan dentro de reacciones colaterales (v.g., generación de O2) 
la eficiencia comienza a ser menor del 100%. Sin embargo, si la densidad de corriente es baja, 
la velocidad del tratamiento está controlada por esta variable, ocasionando a su vez altos 
tiempos de residencia en la celdas de OA (Anglada et al., 2009). Para el caso de ánodos no-
activos esa frontera donde la eficiencia es cercana al 100% se extiende a un límite de 
densidades de corriente mayor que en lo ánodos activos debido al ya mencionado 
sobrepotencial de O2. En electrodos de DDB, esa eficiencia está influenciada también por la 
transferencia de masa y/o la concentración de los contaminantes orgánicos y no por la 
naturaleza de las aguas (Comninellis y Chen, 2010).  
 
Si la concentración de compuestos orgánicos es alta y la densidad de corriente es baja 
posiblemente se establezca un régimen controlado por la cinética de la reacción (5.5). Bajo este 
régimen la concentración de DQO disminuye de forma lineal y proporcional a la densidad de 
corriente. Al contrario, si la concentración de los contaminantes sobre la superficie del ánodo 
es baja y la densidad de corriente es alta, posiblemente el proceso se encuentre bajo un 
régimen  controlado por la transferencia de masa. En este caso la reducción de DQO varia de 
forma exponencial con la densidad de corriente y el coeficiente de transferencia de masa 
(Panizza y Cerisola, 2009). Bajo este regimen la eficiencia eléctrica de OA es inferior al 100% 
por la producción de O2 colateral. No obstante, por la alta relación de radicales hidroxilo 
generados frente a la concentración de compuestos orgánicos, la conversión directa de los 
contaminantes a CO2 es mucho más alta que bajo el régimen cinético; i.e., bajo este regimen es 
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más probable alcanzar una mineralización de 100% de los compuestos orgánicos que bajo el 
régimen cinético (Comninellis y Chen, 2010). Lo anterior es cierto cuando no se generan 
agentes oxidantes provenientes de los aniones en solución porque ellos pueden participar en 
oxidaciones selectivas alternas con el contaminante. 
 
Altas densidades de corriente pueden generar una competencia entre la producción de O2 y de 
agentes oxidantes estables provenientes de los aniones en solución que no son tan efectivos 
como los radicales hidroxilo pero que mejoran el desempeño de la OA, cuando las aguas tienen 
alta concentración de aniones como cloruros o sulfatos (Martı́nez et al., 2005). Sin embargo, el 
uso de altas densidades de corriente repercute en mayores costos energéticos y operacionales 
(Anglada et al., 2009). 
 
Características físico-químicas de las aguas residuales 

El pH de las aguas residuales tiene baja influencia sobre las especies activas de oxígeno y su 
generación (Comninellis, 1994). Sin embargo, el pH puede afectar la reactividad de algunos 
contaminantes orgánicos como los ácidos oxálicos que se pueden convertir en sustancias 
recalcitrantes para el tratamiento si el pH es básico (Klamklang et al., 2012). El principal efecto 
del pH se observa sobre el mecanismo que utiliza agentes oxidantes provenientes de los 
aniones. Este es el caso de la oxidación mediada por cloro activo donde el pH determina qué 
especie se produce mayoritariamente (Figura 5.3). Por ejemplo, para el caso de bajas 
concentraciones de NaCl (como la concentración óptima de NaCl encontrada en el capítulo 4, 
1.777 g/l) en valores de pH inferiores a 7 existirá mayoritariamente HClO en la solución. Por 
otro lado, para concentraciones altas de NaCl (v.g.,  6.3 g/l), si el pH es inferior a 3 habrá una 
importante concentración de Cl2. En cualquiera de las dos concentraciones de NaCl tomadas 
como referencia, a un pH mayor a 7.5 existirá principalmente la especie ClO-. De ellos, como se 
mencionó anteriormente, HClO tiene el mayor poder oxidante y puede incrementar la 
eficiencia del proceso de OA (Anglada et al., 2009). 
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Figura 5.3: Distribución de las especies de cloro activo en función del pH. Cálculos realizados 
a 25°C y dos concentraciones de NaCl a partir de los equilibrios de reacción reportados por 

Wang et al. (2007) 
 

La concentración de electrolitos también tiene relación con la generación de agentes oxidantes 
como cloro activo y persulfatos. Las concentraciones altas de electrolitos promueven su 
generación y, como se puede observar en la Figura 5.3 en el caso de los aniones cloruros, 
pueden influir sobre la distribución de las especies oxidantes a condiciones ácidas. Además, la 
adición de electrolitos a las aguas tratadas incrementa la conductividad de la solución (Chiang 
et al., 1995). La conductividad tiene una relación inversa sobre los costos operacionales como 
ocurre para la celda de EC (sección 4.4.1). En contraste, altas concentraciones de electrolitos 
como NaCl pueden contribuir a la producción de compuestos más tóxicos que los 
contaminantes originales de las aguas (Radjenovic y Sedlak, 2015). 
 
Configuración de la celda 

Dentro del diseño de la celda para la OA han sido evaluadas diferentes configuraciones para 
mejorar el desempeño del proceso. Una primera categoría consiste en utilizar o no una celda 
dividida. La división de la celda puede impedir el libre tránsito de contaminantes que se oxidan 
reversiblemente en el ánodo y se reconstituyen en el cátodo (P. Cañizares et al., 2009a). 
También puede permitir que el desarrollo de la oxidación se lleve a cabo sin la presencia de 
iones que se producen en el cátodo, como OH-, y que podrían afectar la eficiencia del 
tratamiento (Sirés y Brillas, 2012). En estas celdas, la barrera física que impide el contacto 
directo entre la solución en el ánodo y en el cátodo (recintos denominados anolito y catolito, 
respectivamente) puede ser un diafragma poroso, un puente salino o una membrana 
conductora de electricidad. Sin embargo, su uso conlleva a un mayor costo de capital y costo 
operacional debido al constante ensuciamiento y desgaste de la barrera que se traducen en 
mayores periodos de recambio y mantenimiento. El costo energético, adicionalmente, se puede 
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incrementar ya que la presencia de la barrera implica una mayor distancia entre electrodos 
(Anglada et al., 2009).  
 
Como la OA es un proceso catalítico heterogéneo, puede estar limitado por el área superficial 
del catalizador (para el caso, el área del ánodo) y la velocidad de transferencia de masa. Con el 
objetivo de optimizar el área, otra categoría de diseño, por ejemplo, ha modificado el modelo 
típico de celda con electrodos planos a diseños complejos con los electrodos denominados de 
tres dimensiones (Jüttner et al., 2000). A este tipo de estructuras pertenecen celdas con  flujos 
a través de electrodos porosos y las celdas con lechos empacados o fluidizados (Ji et al., 2018; 
Pang et al., 2018; Shen et al., 2017). Por otro lado, para mejorar la transferencia de masa en el 
proceso de OA, se ha explorado la opción de ánodos con movimiento (Diaz et al., 2013; Oliver 
et al., 2015) o diseños que promuevan ampliamente la turbulencia de la solución a través de 
altas velocidades de agitación, tanques con bafles o chorros de gas (Ji et al., 2018; Zhang et al., 
2016). Incluso, para mejorar la transferencia de masa, también se ha acoplado sistemas de 
ultrasonido a la tecnología (Dietrich et al., 2017). 
 
La distancia entre electrodos tiene poco efecto sobre la reducción de contaminantes cuando el 
régimen no está limitado por la transferencia de masa (Chiang et al., 1995). Cuando el régimen 
si está controlado por la transferencia de masa, las distancias pequeñas pueden disminuir la 
eficiencia del proceso (Souza et al., 2017). La distancia entre electrodos tiene influencia directa 
con el gasto energético debido a que su incremento aumenta la resistencia óhmica de la celda. 
Esto es evidente si se considera una analogía eléctrica con el proceso de EC y se observa la 
ecuación (4.11) donde el potencial eléctrico de celda se debe incrementar cuando se 
incrementa la distancia para mantener las condiciones galvanostáticas del proceso. 
 
Adicionalmente a lo analizado, se debe tener presente las adecuadas conexiones eléctricas, una 
distribución de corriente uniforme a lo largo del ánodo y otros detalles de construcción (v.g., 
rápida disipación de calor y remoción de gases) que permitan incrementar la eficiencia de la 
celda y minimizar la caída óhmica para obtener ahorros económicos durante la operación de 
OA y un bajo consumo energético (Souza et al., 2016).  
 
La compleja relación entre las variables de operación y los múltiples mecanismos de 
degradación han ocasionado que aún no existan metodologías generales de optimización y 
diseño para el proceso de OA. Varios modelos matemáticos se han propuesto para diferentes 
tipos de contaminantes orgánicos aunque generalmente se han restringido a la participación 
exclusiva del oxígeno activo como agente oxidante (Cañizares et al., 2004c; Kapałka et al., 
2009; Panizza et al., 2008, 2001). Esto ocasiona que los modelos sean limitados porque 
durante la operación de OA no es fácil aislar los mecanismos de oxidación (Sirés et al., 2014). 
Como alternativa, el proceso de OA para tratar aguas residuales específicas se ha analizado y 
optimizado a través de metodologías estadísticas (Kaur et al., 2018, 2017; Sasidharan Pillai y 
Gupta, 2016). En la mayoría de los casos, la verificación experimental de las predicciones 
realizadas por esta metodología ha mostrado buenos resultados. 

5.1.3 Ventajas y desventajas del proceso de la OA 

En la Tabla 5.3 se resumen las ventajas y desventajas de la tecnología de OA. Dentro de las 
desventajas se incluye la dificultad del escalado. Esto es evidente, por ejemplo, si se utilizan 
analogías geométricas; bajo este criterio, la distancia entre electrodos en una escala superior 
se debe incrementar, aumentando a su vez la resistencia óhmica de la celda. Esto ocasiona un 
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valor diferente del gasto energético por volumen de solución del que inicialmente se 
presupuestó. De allí que también deba existir un criterio de similitud eléctrica. Adicionalmente 
el escalado puede requerir de otros criterios fluido-dinámicos (Nidheesh et al., 2018). 
 

Tabla 5.3: Ventajas y desventajas del proceso de OA. 
Ventajas Desventajas 

¶ Versatilidad: Puede ser aplicada para 
aguas residuales industriales de muy 
distintos orígenes, con concentraciones de 
contaminantes altas o bajas y para un amplio 
rango de volúmenes. 

¶ Posibilidad de acople con otras tecnologías: 
Como consecuencia de su versatilidad y 
eficacia, la OA puede ser acoplada como una 
etapa adicional de pre o post tratamiento con 
el objetivo de disminuir costos 
operacionales. 

¶ Condiciones ambientales de operación: No 
necesita temperaturas altas, ni pH o 
presiones extremas como puede ser 
necesarias en otras tecnologías alternas 
como Fenton u oxidación supercrítica. 
Consecuentemente no hay alto desgaste o 
estrés mecánico en la celda que conlleve a un 
mantenimiento continuo. 

¶ Robustez del proceso: El proceso puede 
detenerse fácilmente (i.e., cortando el 
suministro de energía) y también puede 
reiniciarse rápidamente después de un 
problema de operación (Anglada et al., 2009). 

¶ Facilidad de automatización: 
Caracterizando el sistema, se hace fácil 
manipular la corriente eléctrica de la celda 
para obtener niveles de descontaminación 
establecidos.  

¶ Proceso seguro: Los principales reactivos 
son los electrones. Cuando se requiere alguna 
adición de reactivos es mínima y es 
principalmente una sal la cual no representa 
ningún riesgo de manejo, almacenamiento o 
transporte. Esto, junto a su facilidad de 
automatización, promueve su aplicación en 
regiones aisladas y como un tratamiento 
descentralizado (Radjenovic y Sedlak, 2015). 

¶ Tecnología que requiere alta conductividad 
eléctrica de las soluciones: Si el agua residual 
tratada por OA tiene baja conductividad, el 
potencial de celda será extremadamente alto 
y su gasto energético vuelve 
económicamente inviable el tratamiento (Ma 
et al., 2018). Como alternativa, se puede 
agregar electrolitos de soporte a la solución 
aunque se debe evaluar el posible efecto de 
esas sustancias en el destino final del efluente 
(cuerpo de agua o sistemas de recirculación). 

¶ Ensuciamiento o desgaste de electrodos: Las 
densidades de corriente bajas y la presencia 
de carbonatos o la dureza en el agua pueden 
generar el ensuciamiento de los electrodos, 
lo que disminuye la eficiencia e incrementa el 
potencial de la celda (Anglada et al., 2009). El 
desgaste o desactivación del electrodo puede 
ser alto para electrodos diferentes a DDB. 

¶ Limitaciones de transferencia de masa: Este 
problema se hace más evidente en soluciones 
con bajas concentraciones de contaminante. 
Basado en los principios de la ingeniería 
electroquímica, se realizan esfuerzos en 
diseños geométricos específicos que podrían 
maximizar la turbulencia, minimizar la 
distancia inter-electródica y reducir las 
pérdidas óhmicas (Dewil et al., 2017). 

¶ Altos costos económicos y energéticos: Los 
costos de capital pueden ser altos (v.g., en el 
uso de electrodos de diamante). El gasto 
energético y consecuentemente su costo 
operacional puede ser alto si se compara con 
procesos biológicos. Sin embargo, frente a 
otras PAOs, el proceso tiene similares costos 
de operación y de implementación (Dewil et 
al., 2017). Para minimizar el costo 
operacional se ha acoplado a esta tecnología 
paneles solares (Cho et al., 2014). 
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Tabla 5.3: (Continuación) 
Ventajas Desventajas 

¶ Tecnología verde: Es un proceso de 
transformación química por lo que no 
traslada el problema a otra fase generando 
una polución secundaria como en la C-F o en 
los procesos de adsorción (Särkkä et al., 
2015). 

¶ Bajo espacio en planta: Por la alta 
velocidad de las reacciones de oxidación, el 
tamaño de las unidades de OA es pequeño 
(Garcia-Segura et al., 2018). Su diseño 
también puede ser compacto. Esto es 
importante si se compara con un proceso 
biológico que requiere amplias zonas de 
tratamiento. 

 

¶ Dificultad de escalado: Aunque se han 
propuesto varios criterios o analogías para el 
escalado de la OA, no existe aún una 
metodología bien establecida para 
efectuarlo. 

¶ Posible formación de sustancias de mayor 
toxicidad: el tratamiento mediado por 
especies de cloro activo generadas in situ 
puede conducir a la producción de cloratos y 
percloratos o componentes órgano-clorados 
que causan efectos adversos sobre la salud 
humana. Estas sustancias pueden ser 
eliminadas en etapas posteriores de 
adsorción con carbón activado o de 
reducción electroquímica (Rajkumar y 
Palanivelu, 2004). 

5.1.4 Aplicaciones de la OA en aguas residuales de similares 
características a las provenientes del proceso de producción de café 
soluble 

El proceso de OA ha demostrado alta capacidad para el tratamiento de aguas residuales de 
diferentes orígenes. Incluso existen estudios donde se ha aplicado la tecnología para oxidar 
aguas residuales con alto contenido de color, para degradar específicamente alguna de las 
sustancias constitutivas del efluente proveniente de la producción de café (v.g., melanoidinas, 
cafeína y polifenoles) o para aguas relacionadas con otros procesos de producción del café (v.g., 
lavado y despulpado). Sin embargo, en la literatura abierta, no existe reportada hasta el 
momento la evaluación de OA como tratamiento específico para las aguas residuales 
provenientes de la industria de café soluble. En la Tabla 5.4 se resumen algunos trabajos que 
se pueden vincular con las características del efluente de esa industria con el fin de proyectar 
la posible aplicación de OA en su degradación. El primer trabajo de la tabla utilizó aguas 
residuales reales de una industria productora de corchos cuyos contenidos de color y 
polifenoles son similares a las presentadas por la matriz bajo estudio. Allí se usaron electrodos 
de DDB y densidades de corriente entre 300 a 700 A/m2 para obtener reducciones máximas 
de 74% y 95% en DQO y COT, respectivamente. Dentro de la categoría “Soluciones con 
compuestos específicos de las aguas residuales provenientes de la industria de café soluble” se 
presenta el tratamiento de soluciones sintéticas de melanoidinas y cafeína. Las primeras son 
consideradas como las causantes del alto contenido de color del agua residual bajo estudio. 
Por otra parte, la cafeína, que puede estar en el rango de 60 ppm hasta 150 ppm en las aguas 
residuales de la industria de café soluble, podría ser uno de los generadores de la baja 
biodegradabilidad de este tipo de aguas residuales. Ambos componentes a través de un 
tratamiento por OA podrían degradarse, como es evidente en las soluciones sintéticas, con 
eficiencias cercanas al 100%. 
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Tabla 5.4: Aplicaciones de la OA para el tratamiento de aguas residuales de características similares a las generadas por la 
industria de café soluble. 

Tipo de agua 
residual 

Material del 
Ánodo/ 
cátodo 

Volumen 
reactor 

(l) 

pH 
inicial 

Concentración 
contaminante 

g/l 

Distancia 
electrodos 

(mm) 

Tiempo. 
(min) 

Tipo de 
electrolito y 

concentración/ 
Conductividad 

J 
óptimo 
(A/m2) 

Velocidad 
de 

agitación 
(RPM) 

Eficiencia de 
remoción 

pH 
final 

Referencia 

Aguas residuales de industrias diferentes a la dela industria de café soluble con alto contenido de color 

Aguas 
residuales  de 
la fabricación 

de corchos 

DDB/Acero 
inoxidable 

0.5 6.5 

DQO:2.0 
DBO5: 0.26 
COT: 0.8 

Color oscuro 
intenso 

10 480 
Na2SO4 
0.25-1.5 

700 n.r. 
DQO:74% 
COT:95% 
Color:50% 

7.5 
Fernandes et al. 

(2015) 

Soluciones con compuestos específicos de las aguas residuales provenientes de la industria de café soluble 
Solución 

sintética con 
melanoidinas 

DDB/Acero 
inoxidable 

0.6 7 
DQO: 2.5 
COT: 1 

9 540 
NaCl 
2 g/l  

300 n.r 
DQO: 100% 
COT: 100% 

9.5 
Cañizares et al. 

(2009b) 

Solución 
sintética con 

cafeína 

Ánodo 
compuesto 

grafito-
PVC/Pt 

0.1 3 Cafeína: 0.02 25 30 
NaCl 
4 g/l  

Operación 
potencio-
estática: 

6V 

200 Cafeína: 99% n.r Al et al. (2015) 

Aguas residuales relacionadas con la industria de café 

Efluente de 
despulpado 

de café 
DDB/DDB 0.05 3 

DQO: 9.56 
DBO5: 4.53 
COT: 4.29 
Turbidez:  
42 NTU 

Color pardo 
oscuro 

n.r. 240 
Na2SO4 
7.1 g/l 

400 n.r 

DQO:52% 
COT:74% 
Turbidez: 

-319% 
Color:88.7% 

n.r. 
Villanueva et al. 

(2014) 

Lavado de los 
granos de 

café 

Nanotubos 
de TiO2 con 
Sb-SnO2/ Ptl  

0.05 4.83 
DQO: 0.69 
Turbidez:  
27 NTU 

n.r. 300 
NaCl 

1.65 g/l 
500 550 

DQO: 41% 
Turbidez: 89% 

n.r 
Subba Rao y 

Venkatarangaiah 
(2018) 

n.r: no reportada; n.aj: no ajustada con electrolito de soporte 
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En la tercera categoría de la Tabla 5.4 se encuentran las aguas residuales relacionadas 
directamente con la industria del café. Allí se puede observar la OA principalmente permite 
obtener altas reducción de COT y color. El proceso parece no ser tan efectivo para reducir la 
concentración de DQO porque después de varias horas de operación, en ambos casos 
analizados, su reducción es inferior al 53%. Sin embargo, se debe considerar que uno de los 
casos presentados en esa categoría está conformado por las aguas residuales provenientes del 
despulpado del café, cuyos niveles de contaminación en contraste a los generados por la 
industria de café soluble son mayores (v.g., concentración de DQO de 9.56 g/l para el efluente 
proveniente del despulpado del café vs 3.6 g/l del agua residual bajo estudio). A su vez, la 
turbidez de las aguas residuales después del tratamiento por OA se incrementó posiblemente 
debido a la precipitación de algunas proteínas de la solución (Villanueva-Rodríguez et al., 
2014). En conclusión, se puede esperar una buena eficiencia del proceso principalmente para 
reducir color y COT si se tratan por OA las aguas bajo estudio. 

5.2 Metodología 

El montaje que se utilizó para los ensayos de OA se describe en detalle en la sección 2.3.3. Dicho 
montaje fue utilizado inicialmente para evaluar dos tipos diferentes de ánodos: un ánodo 
activo, grafito y uno ‘no-activo’, DDB-Si. Para determinar el cátodo más adecuado para esos 
ánodos, se examinaron tres materiales metálicos (aluminio, hierro y acero) siguiendo el 
protocolo de preparación (sección 2.3.2). Estos ensayos fueron realizados al pH original de las 
aguas (4.7) considerando que las condiciones ácidas favorecen la generación de HOCl dentro 
de las especies de cloro activo (Figura 5.3). Fijar el pH además implica un consumo menor de 
reactivos. La densidad de corriente fue de 400 A/m2, según Villanueva-Rodríguez et al. (2014) 
para aguas provenientes del despulpado de café (Tabla 5.4). La concentración de NaCl fue de 
4 g/l y la velocidad de agitación de 550 RPM, valores que han sido reportados con buenos 
resultados en el tratamiento de aguas residuales de similares características mediante OA 
(Tabla 5.4) y que ocasionan potenciales de celda factibles en un posible escalado el proceso. La 
distancia entre electrodos se fijó en 3 mm para disminuir el consumo de energía eléctrica. Su 
desempeño fue evaluado teniendo en cuenta la reducción de color, la reducción de DQO y el 
costo operacional que implica utilizar cada pareja de ánodo y cátodo (ecuación (2.11), (2.12) 
y (2.16)). 
 
Después de seleccionar la pareja ánodo-cátodo más adecuada para el tratamiento por OA, se 
analizó el efecto de las variables operativas. Fijando el pH inicial del proceso en las condiciones 
originales de las aguas residuales bajo estudio, el análisis se concentró en determinar el efecto 
individual y las interacciones de la densidad de corriente, concentración de NaCl y velocidad 
de agitación sobre la reducción de color, la reducción de DQO y los costos operacionales totales. 
Para dicho análisis se utilizó un diseño experimental tipo Box-Behnken (DBB), con tres replicas 
en el punto central, obteniendo una matriz experimental de 15 ensayos. Los intervalos 
utilizados para cada uno de los factores que hicieron parte del diseño experimental se 
presentan en la Tabla 5.5. El rango de la densidad de corriente se basó en ensayos reportados 
para aguas residuales con similares características (Fernandes et al., 2015) donde entre 300 y 
700 se puede alcanzar reducciones de DQO importantes. Por otro lado, la concentración 
óptima de NaCl encontrada en el capítulo 4 fue seleccionada como el extremo inferior en el 
rango del segundo factor para tener un punto de comparación entre ambas tecnologías. Como 
extremo superior se escogió un valor donde, según Panizza y Cerisola (2009), es altamente 
favorecida la oxidación mediada por cloro activo. El rango de velocidades de agitación fue 
seleccionado a través de experimentos preliminares entre 125 RPM y condiciones de alta 
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turbulencia conseguida a través de valores iguales a 700 RPM. Como variables de respuesta se 
seleccionaron la reducción de color, reducción de DQO y costos operacionales totales. El 
tiempo del proceso se fijó en 1 hora. Con los resultados del diseño experimental se ajustaron 
modelos polinómicos de segundo orden a cada una de las respuestas, se analizó su consistencia 
estadística a través de un análisis de varianza (ANOVA) y se construyeron diagramas de Pareto 
como complemento del estudio de los factores. Utilizando la metodología de la Superficie de 
Respuesta (MSR) se encontraron posteriormente las condiciones óptimas de operación para 
cada variable de respuesta y se validaron experimentalmente las condiciones que permitieron 
obtener la mayor reducción de DQO. Se verificaron los costos operacionales totales en este 
punto, y se monitoreó la generación total de lodos (ecuación (2.6)), el pH final y COT del 
efluente luego del tratamiento según los métodos descritos en el capítulo 2. Finalmente, se 
incluyó un estudio cinético del cambio de color y DQO. 
 

Tabla 5.5: Factores y niveles del diseño experimental para el estudio de la OA. 

Factor 
Niveles 

Bajo (-1) Medio (0) Alto (1) 
Densidad de corriente: ὐ (A/m 2) 300 500 700 
Concentración de NaCl: ὅ   (g/l)  1.777 4.038 6.300 
Velocidad de agitación: ὠὃ (RPM) 125 412 700 

5.3 Resultados y análisis 

5.3.1 Selección de electrodos 

Los mayores niveles de decoloración se alcanzaron utilizando ánodos de DDB (Figura 5.4a). 
De hecho, la diferencia con los electrodos de grafito es significativa con excepción del caso 
cuando se utiliza un cátodo de aluminio. Para el caso de la reducción de DQO la diferencia no 
es tan marcada (Figura 5.4b) y, bajo las condiciones analizadas, ninguna de las parejas de 
electrodos permite obtener la reducción requerida para alcanzar los límites exigidos por la 
legislación colombiana respecto a DQO (reducción mayor a 72%). Se demuestra así que los 
radicales hidroxilos producidos en el ánodo de DDB atacan preferentemente a las moléculas 
que proveen color a la solución v.g., melanoidinas y taninos. Esto es consecuente con lo 
reportado en la literatura donde las melanoidinas pueden ser 100% degradadas con 
electrodos de DDB (Cañizares et al., 2009b). Considerando el material de los cátodos, para las 
reducciones tanto de color como de DQO, los mejores resultados se obtuvieron con aluminio. 
Esto puede ser resultado de una corrosión química (v.g., a través de la reacción (4.9)) que 
genera una coagulación indirecta de forma simultánea con la oxidación. Este fenómeno es 
consecuente con las mediciones de desgaste del cátodo y generación de lodos para las cuales 
se obtuvieron valores no despreciables cuando se utilizó este cátodo. Adicionalmente, como se 
presentó en los capítulos 3 y 4, los iones de aluminio son bastante efectivos para promover la 
decoloración. En el caso de la reducción de DQO, se observa una mayor diferencia entre DDB y 
grafito cuando se usa cátodos de aluminio o hierro. Esto se puede deber a que los radicales 
hidroxilo atacan también los cátodos y promueven una mayor corrosión principalmente en 
aluminio. En el caso del cátodo de hierro, sus especies disueltas también pudieron haber 
precipitado algunos contaminantes. 
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Figura 5.4: Evaluación de diferentes materiales de electrodos (ánodo-cátodo) para el 
tratamiento de aguas residuales proveniente de la industria de café soluble por OA:  

a) Reducción de color, b) Reducción de DQO y c) Costos operacionales totales  
(Ac. I: acero inoxidable; Graf.: grafito) 

a) 

b) 

c) 
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Para la reducción de contaminantes es evidente que los ánodos de DDB son los de mejor 
desempeño. No obstante, debido a su baja conductividad, estos ánodos generan mayores 
costos operacionales respecto a los electrodos de grafito (Figura 5.4c). Por esa razón el 
conjunto DDB-DDB y grafito-DDB, son las parejas con mayores costos operacionales. De este 
contraste, se proyecta la opción de evaluar el acople de los ánodos de DDB a otra tecnología 
más económica desde la perspectiva de costos operacionales. Así, optimizando las condiciones 
de acople, se podría obtener un proceso global que no demande tan altos gastos energéticos ni 
económicos. Este concepto se analizará en el capítulo 6.  
 
Dado que el par de electrodos grafito-aluminio permite alcanzar el mejor compromiso de la 
relación beneficio-costo (i.e., altos niveles de decoloración y una reducción de DQO destacada 
a bajos costos operacionales) se seleccionó este par ánodo-cátodo para un detenido análisis a 
través de un diseño experimental. 

5.3.2 DBB y análisis estadístico 

En la Tabla 5.6 se presentan los resultados del DBB para las variables de respuesta 
seleccionadas. Los ensayos se ordenaron en la tabla según el orden creciente de sus factores; 
sin embargo, se desarrollaron cronológicamente de forma aleatoria. Se incluyen 
adicionalmente los valores del gasto del cátodo por volumen de solución tratada y de los lodos 
generados durante la OA. Ambos datos y el consumo energético son necesarios para calcular 
los costos operacionales de la OA. Los valores de gasto del cátodo y de formación de lodos 
evidencian una vez más que se generó un proceso de coagulación química complementario a 
la OA (a partir del material del cátodo como precursor de los agentes desestabilizantes y la 
posterior sedimentación de algunos contaminantes). En este proceso la máxima reducción de 
color fue igual a 96% (ensayo 14) y la máxima reducción de DQO fue de 53% (ensayo 13). Estos 
máximos se presentan a la mayor densidad de corriente, al valor de concentración de NaCl 
intermedio en el intervalo experimental pero a velocidades de agitación diferentes. Esto podría 
indicar que sobre los componentes responsables del color del agua residual actúa algún 
mecanismo diferente a los implicados en la degradación de compuestos que aportan a la DQO. 
 
Para determinar qué tan sinérgica fue la relación de la OA con la sedimentación de 
contaminantes a través de los agentes coagulantes de aluminio, los resultados del diseño 
experimental se pueden comparar con lo reportado en un trabajo previo (Ibarra-Taquez et al., 
2017) para la misma matriz de contaminantes. En el material suplementario de ese trabajo se 
puede encontrar, por ejemplo, que un valor equivalente de aluminio al disuelto en el ensayo 
12 (aproximadamente 0.43 g/l), se obtuvo electroquímicamente en cerca de 30 minutos. Bajo 
estas condiciones se alcanzó una reducción de DQO igual a 48% y una generación de lodos de 
2 g/l mientras que en el ensayo 12 del DBB para la OA se alcanzó una reducción de DQO mayor 
(52%) y menor generación de lodos (1.72 g/l). Esto indica que la OA con sus mecanismos 
estableció una relación sinérgica con la coagulación química para incrementar la degradación 
de contaminantes del tratamiento global e incluso para generar menos residuos sólidos que 
un proceso de EC. Sin embargo, vale la pena remarcar que el proceso bajo esta configuración 
es más costoso por la mayor densidad de corriente utilizada. 
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Tabla 5.6: Matriz de ensayos y resultados del DBB para la OA. 

Ensayo
# 

J 
(A/m2) 

╒╝╪╒■ 
(g/l) 

Velocidad de 
agitación 

(╥═) (RPM) 
Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► 

Gasto 
cátodo 

(g/l) 

Generación 
de lodos 

(g/l) 

ὅὕὴὝ 
(USD/m3) 

1 300 1.777 412 39.5 71.5 0.186 1.232 3.84 

2 300 4.038 125 42.2 72.9 0.278 1.635 2.87 

3 300 4.038 700 41.4 82.5 0.295 1.619 2.92 

4 300 6.3 412 45.1 78.2 0.233 1.496 2.15 

5 500 1.777 125 49.7 79.6 0.306 1.772 6.82 

6 500 1.777 700 49.8 81.4 0.239 1.632 6.58 

7 500 4.038 412 47.8 82.3 0.44 1.906 5.32 

8 500 4.038 412 46.0 83.6 0.41 1.874 5.57 

9 500 4.038 412 48.2 85.2 0.438 2.151 5.88 

10 500 6.300 125 47.6 83.3 0.376 1.942 3.95 

11 500 6.300 700 46.9 86.6 0.409 1.743 4.10 

12 700 1.777 412 52.5 92.4 0.429 1.720 12.36 

13 700 4.038 125 52.6 91.2 0.401 2.541 7.38 

14 700 4.038 700 51.8 95.6 0.452 2.267 8.40 

15 700 6.300 412 49.2 88.5 0.467 2.232 6.19 

 
Basándose en los resultados del DBB, se ajustaron modelos polinómicos de segundo grado 
para cada una de las variables de respuesta. Estos modelos se presentan en las ecuaciones 
(5.28)-(5.30): 

Ὑ πȢττρτχȢσυφρπ Ͻὠὃ φȢσψτρπ Ͻὅ τȢωςυρπ Ͻὐ 
ρȢρχυρπ Ͻὠὃ υȢψψσρπ ϽὠὃϽὅ ςȢςσπρπ

ϽὠὃϽὐ   σȢχχυρπ Ͻὅ υȢψχπρπ Ͻὅ Ͻὐ
ςȢςψυρπ Ͻὐ 

(5.28) 

Ὑ πȢςρωςχȢχχσρπ Ͻὠὃ ρȢψπωρπ Ͻὅ χȢρχπρπ Ͻὐ 

ωȢφπψρπ Ͻὠὃ ςȢωςςρπ ϽὠὃϽὅ τȢστψρπ

ϽὠὃϽὐ  χȢφπωρπ Ͻὅ τȢωπσρπ Ͻὅ Ͻὐ
ςȢψςρρπ Ͻὐ 

(5.29) 

ὅὕὴὝ πȢωτςωςȢυςυρπ Ͻὠὃ σȢψρωρπ Ͻὅ ρȢυςπρπ Ͻὐ
υȢψφψρπ Ͻὠὃ ρȢυυπρπ ϽὠὃϽὅ τȢςσωρπ

ϽὠὃϽὐ  υȢπρτρπ Ͻὅ ςȢτχσρπ Ͻὅ Ͻὐ
χȢρσφρπ Ͻὐ 

(5.30) 

donde ὐ, ὅ  y ὠὃ están expresadas en A/m 2, g/l y RPM, respectivamente. 
 
En Tabla 5.7 se muestran los análisis de varianza (ANOVA) para cada uno de los modelos 
implementados. A partir de ellos se puede concluir que los modelos son estadísticamente 
significativos considerando su valor-p (para un nivel de confianza de 95% sobre esa conclusión 
el valor-p debe ser menor a 0.05). Entre los modelos, el de mayor significancia estadística es el 
correspondiente a los costos operacionales totales. También se puede observar que el tipo de 
modelo de segundo orden es adecuado para representar cada una de las variables de respuesta 
teniendo en cuenta que la falta de ajuste no es estadísticamente significativa en ningún caso. 
En la Tabla 5.7 se incluyen adicionalmente los coeficientes de determinación R2 para estos 
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modelos de los cuales se evidencia que existe una alta correlación entre los valores observados 
y los predichos ya que su valor es mayor a 0.94 y cuando se tiene en cuenta los grados de 
libertad (R2 aj) es mayor a 0.85. 
 

Tabla 5.7: ANOVA para los modelos de reducción de color, reducción de DQO y costos 
operacionales totales para el proceso de OA. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
medio 

Razón 
F 

Valor-p 

╡╒▫■▫► 

Modelo 6.112×10-2 9 6.791×10-3 18.187 2.615×10-3 

Residuales 1.867×10-3 5 3.734×10-4   

Falta de ajuste 1.433×10-3 3 4.777×10-4 2.202 0.3275 

Error puro 4.339×10-4 2 2.169×10-4   

R2:0.9704; R2
aj:0.9170 

╡╓╠╞ 

Modelo 2.095×10-2 9 2.328×10-3 10.173 9.966×10-3 

Residuales 1.144×10-3 5 2.289×10-4   
Falta de ajuste 8.590×10-4 3 2.863×10-4 2.007 0.3496 

Error puro 2.853×10-4 2 1.426×10-4   
R2:0.9482; R2 aj:0.8550 

╒╞▬╣╞═ 
(USD/m3) 

Modelo 92.266 9 10.252 26.395 1.079×10-3 
Residuales 1.9420 5 0.3884   
Falta de ajuste 1.7870 3 0.5957 7.685 0.1173 
Error puro 0.1550 2 7.751×10-2   
R2:0.9794; R2 aj:0.9423 

*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
En los diagramas de Pareto (Figura 5.5) se puede observar que la densidad de corriente es el 
factor que más influencia tiene sobre las reducciones de contaminantes y sobre los costos 
operacionales totales. Este influencia preponderante de la densidad de corriente también ha 
sido reportado en el tratamiento de otros tipos de aguas residuales por OA (L. Chiang et al., 
1995; Fan et al., 2008; Polcaro et al., 2000). El valor de las tres variables de respuesta 
incrementa con el aumento de la densidad de corriente. Para la reducción de contaminantes 
esto tiene que ver con el incremento de la generación de oxidantes (especies activas de oxígeno 
y/o de cloro) mientras que el incremento del costo operacional tiene relación directa con el 
aumento del potencial de celda para operar a la condición galvanostática establecida. De hecho, 
los costos operacionales relacionados con el gasto de energía eléctrica, para alcanzar la 
densidad de 700 A/m2, representan cerca del 90% del total de los costos operacionales.  
 
Por su parte la velocidad de agitación, en el intervalo estudiado, tiene muy poca influencia 
sobre la reducción de DQO y los costos operacionales. Sin embargo, es estadísticamente 
significativa con una influencia del 7.4% sobre la reducción de color. Esto puede indicar que 
los componentes relacionados con el color como las melanoidinas se transforman en cierta 
extensión a especies menos coloridas en un mecanismo controlado por la transferencia de 
masa (probablemente con reacciones en vecindades del ánodo como la descrita para ánodos 
activos en la ecuación (5.9)). De allí que el valor de reducción incremente con el aumento de la 
velocidad de agitación. No obstante esta oxidación selectiva parece ser despreciable para 
reducir DQO, razón por la cual esta variable de respuesta no se ve afectado con la velocidad de 
agitación. Otra explicación de la influencia de este factor sobre el color tiene que ver con el 
arribo de un mayor número de especies oxidantes sobre el cátodo que disuelven el aluminio y 
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generan precursores para la coagulación química. Estos agentes sedimentan principalmente 
sustancias que aportan color y no DQO como se observó en EC (capítulo 4).  
 

 

 

 
Figura 5.5: Diagramas de Pareto estandarizado para el análisis de los efectos de las variables 
sobre: a) Reducción de color, b) Reducción de DQO, c) Costos operacionales totales para la 

OA con grafito y aluminio 
 

BC

AA

CC

AC

BB

B: C     

AB

C: VA

A: J 

0 3 6 9 12 15

2.3%

0.1%

0.5%

0.6%

1.1%

2.8%

4.6%

7.4%

 +

 -

 

Efecto estandarizado

80.7%

NaCl

AC

BC

BB

C: VA

B: C     

CC

AA

AB

A: J 

0 2 4 6 8 10

0.4%

0%

0.1%

0.3%

0.4%

1.1%

2.4%

9.6%

 +

 -

 

 

Efecto estandarizado

85.7%

NaCl

BC

C: VA

AC

BB

AA

CC

AB

B: C     

A: J 

0 5 10 15 20 25 30

0.4%

0.0%

0.1%

0.3%

0.3%

0.9%

5.4%

 23.6%

 +

 -

 

Efecto estandarizado

69.0%

NaCl

a) 

b) 

c) 



 
137 OXIDACIÓN ANÓDICA 

La concentración de NaCl tiene significancia estadística para los costos operacionales. De 
hecho su porcentaje de influencia sobre ellos es alto (23.6%). Esto es un indicativo de lo 
importante que es una alta conductividad de la solución para que los costos operacionales no 
sean altos. Su importancia relativa es más grande que para el proceso EC, ya que los valores de 
densidades de corriente que se utilizan para la OA, y por ende de potenciales de celda, son más 
grandes. Esto significa que las reacciones de generación de agentes oxidantes in situ requieren 
de mayor energía que la disolución electroquímica del ánodo. De otra parte, la interacción 
entre densidad de corriente y concentración de NaCl tienen una importancia destacable en la 
reducción de DQO, siendo un posible indicador de la generación de especies activas de cloro 
principalmente en un rango específico de concentraciones de NaCl y de densidades de 
corriente. 

5.3.3 Metodología de superficie de respuesta y optimización de la OA 

Con los modelos polinómicos se construyeron superficies de respuesta al valor medio de la 
velocidad de agitación (415.5 RPM) (Figura 5.6). En sus tendencias es claro observar el bajo 
efecto de los términos cuadráticos, principalmente para los costos operacionales (todos esos 
efectos suman menos del 2% según el diagrama de Pareto), donde se obtiene una superficie 
aproximadamente plana. Las mayores reducciones de DQO y de color se encuentran a las más 
altas densidades de corriente (Figura 5.6a y 5.6b), mientras que los costos operacionales 
mínimos se localizan en los valores más bajos de densidad de corriente (Figura 5.6c) por las 
razones consideradas en la sección anterior.  
 
A la más alta densidad de corriente del intervalo experimental (700 A/m2) se observa que la 
reducción de DQO disminuye con la concentración de NaCl, mientras que la reducción de color 
tiene un valor óptimo a concentraciones intermedias. Lo primero dado al alto número de 
especies activas de cloro disponibles que pueden ser atrapadas por las especies metálicas 
provenientes del cátodo disminuyendo la eficiencia tanto de una posible coagulación química 
como de la oxidación. Mientras tanto para la presencia de un óptimo en la reducción de color 
pueden entrar en competencia la oxidación selectiva propiciada por el ánodo, la acción 
blanqueadora del cloro activo y el fenómeno de coagulación-floculación. A bajas 
concentraciones se puede favorecer la oxidación selectiva mientras que a concentraciones 
altas se favorece la formación de cloro activo que adicionalmente al blanqueamiento de las 
aguas puede actuar de forma desfavorable en la simultánea coagulación-floculación de 
contaminantes. 
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Figura 5.6: Superficies de respuesta para: a) Reducción de color, b) Reducción de DQO y 

c) Costos operacionales totales del proceso de OA con electrodos de grafito y aluminio.  
VA: 412.5 RPM 

 
Se calcularon adicionalmente las condiciones óptimas que hacen máximas las reducciones de 
contaminantes o mínimos los costos operacionales dentro del intervalo experimental. En la 
Tabla 5.8 se reportan dichas condiciones. La reducción de color se ubicó en la máxima densidad 
de corriente y en la máxima velocidad de agitación. Esto último posiblemente causado por las 

a) 

b) 

c) 
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condiciones turbulentas bajo esa velocidad que garantizaron alta transferencia de 
contaminantes en las vecindades del ánodo. Este mecanismo pareció no ser efectivo para 
disminuir DQO; De hecho, la reducción de DQO se vio levemente favorecida por las velocidades 
lentas de agitación posiblemente para no afectar la formación de los flóculos provenientes de 
la coagulación química; De allí que su óptimo se encuentre en la mínima velocidad de agitación. 
 
Los menores costos operacionales se encontraron en la menor densidad de corriente y en la 
mayor velocidad de agitación. La alta velocidad de agitación posiblemente disminuyó la 
resistencia óhmica de la celda. Por otro lado, aunque el menor gasto energético se consiguió 
con la mayor concentración de NaCl, los costos relacionados con consumo de la sal y el desgaste 
del cátodo ocasionaron que los mínimos costos operacionales no se localizaran en la más alta 
concentración de NaCl. De cualquier forma, según las predicciones realizadas en la Tabla 5.8, 
incrementar en 10% las reducciones de color o de DQO encontradas para el punto óptimo con 
menores costos operacionales, puede representar más de 6.8 USD/m3 adicionales si se toma 
de referencia las otras condiciones óptimas reportadas. Esto implica un aumento de cuatro 
veces el costo operacional mínimo calculado.  
 

Tabla 5.8: Condiciones óptimas predichas para cada variable de respuesta para el proceso 
de OA. 

Factor 
optimizado  

J 
(A/m2) 

╒╝╪╒■ 
(g/l)  

╥═ 
 (RPM) 

Valores predichos 
Ϸ╡╓╠╞ Ϸ╡╒▫■▫► ╒╞▬╣ (USD/m3) 

Ὑ  700 3.559 700 52.0 94.6 9.16 
Ὑ  700 1.777 125 54.8 91.9 10.97 

ὅὕὴὝ (USD/m3) 300 5.937 700 43.6 83.8 2.27 

5.3.4 Verificación experimental de las condiciones óptimas para la 
OA 

De las tres alternativas predichas como condiciones óptimas de operación, se seleccionó el 
óptimo de reducción de DQO para su verificación experimental. Esta decisión se tomó para 
evaluar en la siguiente sección si un tiempo mayor de operación bajo las condiciones óptimas 
permite alcanzar los requisitos de ley en relación a DQO. En la Tabla 5.9 se presentan los 
resultados de la verificación experimental realizando 3 experimentos bajo las condiciones 
óptimas de reducción de DQO. Como se puede observar, la reducción de DQO y la reducción de 
color varían levemente respecto al valor predicho por los modelos posiblemente por la 
compleja relación entre OA y coagulación que se genera durante el tratamiento. Los costos 
operacionales, considerando las desviaciones experimentales, fueron adecuadamente 
predichos por el modelo. 
 
Si los resultados se comparan con el proceso de EC optimizado (capítulo 4) se concluye que la 
opción de tratamiento por OA genera menor cantidad de residuos con similares desempeños 
para la reducción de color. Por otro lado, las reducciones de DQO y COT son menores y los 
costos operacionales aumentan más de cinco veces cuando se realiza el tratamiento de las 
aguas bajo estudio por OA respecto al proceso de EC. Con esto último se reafirma la necesidad 
de acoplar OA a un proceso previo más económico. En la Tabla 5.9 también se puede observar 
que el proceso estudiado no genera un gran incremento en el pH del agua residual y que se 
mantuvo en una zona donde el HClO teóricamente predomina. De otro lado, el incremento del 
valor del AOS respecto al de la solución inicial ratifica que además del proceso de coagulación-
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floculación dentro del proceso existieron reacciones entre los compuestos orgánicos y las 
especies de cloro activo que produjeron moléculas en un estado de mayor oxidación.  
 
Tabla 5.9: Verificación experimental de las condiciones óptimas para maximizar la reducción 

de DQO mediante OA. 

Factor 
Valores 
óptimos 

Resultados Experimentales 

╡╓╠╞ ╡╒▫■▫► 
COpT 

USD/m3 
pH 

final 
DQO final  

(g/l) 
COT final  

(g/l) 
AOS 

Lodos 
(g/l)* 

J (A/m2) 700 
50.2% 
±0.1 

95.7% 
±0.9 

11.44 
±0.51 

5.56 
±0.21 

1.798 
±0.008 

0.706 
±0.026 

0.180 
±0.011 

1.773 
±0.075 

╒╝╪╒■ (g/l)  1.777 
VA (RPM) 125 
*Base seca 

 
En la Figura 5.7 se muestra la apariencia del efluente al finalizar el proceso de OA operando 
bajo las condiciones óptimas para la máxima reducción de DQO. Allí es evidente la presencia 
de sólidos sedimentables (lodos) provenientes del proceso de coagulación química que se 
generan de forma paralela al proceso de oxidación química. Luego de la filtración de la solución 
estos sólidos se retiran y se obtiene un efluente con niveles de color casi similares a los 
conseguidos en la EC. 
 

 
Figura 5.7: Imágenes del efluente obtenido bajo las condiciones óptimas de la OA a) antes y 

b) después del proceso de filtración 

5.3.5 Estudio cinético de la OA 

Se realizó un análisis cinético del proceso de OA operando a las condiciones óptimas 
verificadas previamente. La solución tratada presentó un incremento de color en los primeros 
20 minutos de proceso (Figura 5.8a), de forma similar a lo observado durante el proceso de 
EC, pero con valores muchos más bajos y en un tiempo más prolongado. Es decir, el incrementó 
en OA del color alcanzó valores cercanos al 30% del valor inicial después de 20 minutos de 
comenzar el proceso, mientras que en EC el incremento fue de aproximadamente 150% del 
valor inicial en 5 minutos de iniciado el proceso. El incremento en esta ocasión posiblemente 
se debe por el aumento de pH que favoreció la re-polimerización de sustancias de color intenso 
como melanoidinas (Peña et al., 2003). Posteriormente se dio lugar a una rápida decoloración 
de la solución propiciada posiblemente por la oxidación de las sustancias pigmentadas y por 
la adsorción de contaminantes en los recién formados complejos poliméricos de aluminio 
provenientes de la disolución química del cátodo. Finalmente, desde los 60 minutos de 
tratamiento el cambio de color fue mínimo debido a la presencia en solución de sustancias 
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recalcitrantes que no pueden ser separadas por los complejos poliméricos del aluminio ni son 
fácilmente oxidables. 

 

 
Figura 5.8: Variación de a) Color y b) DQO con el tiempo de operación de OA bajo 

condiciones óptimas (J: 700 A/m 2, CNaCl: 1.777 g/l y VA: 125 RPM) 
 
Los dos mecanismos (oxidación y coagulación química) también participan simultáneamente 
en la disminución de DQO ocasionando inicialmente alta velocidad de desaparición de los 
contaminantes (Figura 5.8b). Sin embargo, a medida que baja su concentración estos 
mecanismos se hacen menos eficientes y la velocidad disminuye. Esta variación de DQO se 
ajustó, de forma similar que en el proceso EC, a diferentes expresiones cinéticas como se 
presenta en la Tabla 5.10. Una sola ecuación cinética se supuso adecuada para todo el rango 
del tiempo experimental. De esta tabla se puede inferir que tanto la ecuación cinética de 
segundo orden como la de orden “n” tienen similares coeficientes de determinación. No 
obstante, la cinética de segundo orden tiene un mayor coeficiente de determinación ajustado 
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dado el número menor de grados de libertad del modelo. Esta ecuación fue seleccionada para 
representar los datos en la Figura 5.8b.  

Tabla 5.10: Ecuaciones cinéticas del cambio de DQO con el tiempo ajustadas para el proceso 
de OA. 

Ecuación cinética 
Parámetros 

R2 R2Aj 
Î Ë 

 

ËȢ#   

[(g/l· min)]  

1 
0.01185 

±1.30x10-3 
0.9594 0.9549 

2 
0.004891 

±3.91x10-4 
0.9878 0.9864 

1.8026 
±0.4499 

0.005846 
±2.42 x10-3 

0.9890 0.9863 

 

De forma similar a lo observado en EC (capítulo 4), pese a aumentar el tiempo de operación 
hasta 120 minutos, no se alcanzaron los límites establecidos por la legislación colombiana 
respecto a la concentración de DQO por el proceso de OA. Aunque posiblemente a un tiempo 
de operación mayor de 120 minutos se podría alcanzar el límite permisible (aproximadamente 
149.5 minutos según una extrapolación del modelo cinético), operar el proceso un largo 
tiempo requería un alto consumo energético y evidentemente un alto costo operacional (cerca 
de 30 USD/m3, si se extrapolan las tendencias de gasto de cátodo, generación de lodos y gasto 
energético) lo que lo haría inviable. De otra parte, una combinación de ambos procesos (i.e., EC 
+ OA) en un esquema secuencial podría sumar sinérgicamente las ventajas operativas. Si el 
proceso de EC opera como etapa inicial, podría reducir la concentración de materia orgánica 
soluble con bajos costos operacionales mientras que en una etapa posterior la OA podría 
remover los compuestos recalcitrantes sin requerir un extenso tiempo de operación o altos 
costos operacionales para cumplir con la normativa ambiental colombiana. Para ello se deben 
establecer adecuadamente las condiciones de acople entre las tecnologías. 

5.4 Conclusiones 

La evaluación del proceso OA como alternativa para el tratamiento de las aguas residuales 
provenientes de la industria de café soluble permitió concluir que el ánodo más efectivo para 
reducir los contaminantes de esas aguas residuales es el DDB. Sin embargo, por la baja 
conductividad eléctrica del material, este ánodo requiere de altos costos operacionales 
vinculados a altos gastos de energía eléctrica. Para el caso de los ánodos activos como el grafito, 
la reducción de DQO fue baja pero su combinación con cátodos de aluminio promovió un 
proceso de coagulación química indirecta que redujo principalmente los niveles de color de la 
solución y permitió obtener menores costos operacionales que los implicados en el uso de DDB 
(considerando incluso los costos relacionados con el desgaste del cátodo y el manejo de los 
lodos que se produjeron cuando se usó grafito-aluminio como pareja de electrodos). De allí 
que, por su alta relación beneficio-costo, la pareja grafito-aluminio se eligió como la mejor 
opción de electrodos para el tratamiento por OA. 
 
Usando los electrodos aluminio-grafito se optimizó el proceso para alcanzar la máxima 
reducción de DQO. Esta condición se alcanzó a una densidad de corriente igual a 700 A/m2, a 
una concentración de NaCl de 1.777 g/l y a una velocidad de agitación igual a 125 RPM. Este 
último factor, sin embargo, tuvo menos de 1% de influencia sobre la reducción de DQO. Bajo 
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esos valores de los parámetros de operación la reducción de DQO y color fueron de 50.2% y 
95.7%, respectivamente, mientras que los costos operacionales fueron de 11.44 USD/m3 para 
una hora de operación.  
Aunque el desempeño de la OA para la reducción de color fue similar a la obtenida para el 
proceso EC y la generación de lodos considerablemente menor (1.773 g/l para OA frente a 
3.863 g/l para EC), los costos operacionales para OA fueron notablemente mayores que los 
implicados en EC (más de cinco veces mayores). Esto evidencia que, pese al aporte de la 
coagulación química simultánea, el proceso de tratamiento sigue requiriendo alta demanda de 
energía y, consecuentemente, de altos costos operacionales.  
 
Examinando incluso un tiempo de operación de 120 minutos bajo las condiciones óptimas, no 
se puede alcanzar la concentración de DQO exigida por la legislación colombiana utilizando la 
OA como una única etapa de tratamiento. La ley de velocidad ajustada en el presente trabajo 
predice que se requiere cerca de 150 minutos para alcanzar ese valor límite de DQO, lo que 
conlleva a unos costos operacionales de 30 USD/m3 y que hace inviable la alternativa de 
tratamiento de OA bajo esta configuración. Con el propósito de reducir altos costos de 
tratamiento se debe considerar la alternativa de acoplar el proceso de OA a una tecnología más 
económica.  
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Resumen 
Teniendo en cuenta que el proceso de EC no fue eficiente para alcanzar la reducción de 

DQO requerida por la legislación colombiana, en este capítulo se plantea acoplar una etapa 
adicional de OA al tratamiento optimizado de EC con el fin de aprovechar de manera sinérgica 
las ventajas de cada tecnología. La evaluación de la propuesta comienza con un análisis de 
distintos electrodos para la etapa integrada de OA y la selección del electrolito. Esto permitió 
sintetizar dos esquemas EC-OA con destacados desempeños. El primero utilizó la pareja 
grafito-acero y NaCl como electrolito de soporte mientras que el segundo utilizó la pareja DDB-
acero y como electrolito de soporte el Na2SO4. A través de un diseño factorial fraccionado se 
determinaron las variables estadísticamente más significativas en cada esquema secuencial. 
Con ellas, a partir de un diseño de segundo orden complementario, se obtuvieron modelos 
polinómicos que permitieron la optimización de los sistemas secuenciales. Esa optimización 
consistió en alcanzar los requisitos impuestos por la legislación colombiana en relación a DQO, 
DBO5 y sólidos suspendidos con los menores costos operacionales totales. Las condiciones 
óptimas para la etapa de OA en el esquema grafito-acero se alcanzaron a una densidad de 
corriente de 425 A/m2 y un tiempo de operación de 102 minutos, mientras que en el esquema 
DDB-acero se alcanzaron con una densidad de corriente de 300 A/m2 y un tiempo de operación 
de 113 minutos. En ambos casos se obtuvo una reducción de color mayor a 96%. Las 
reducciones de DQO fueron de 71.4% y 73.7% y los costos operacionales totales fueron de 
10.814 y 8.435 USD/m3 para el esquema grafito-acero y el esquema DDB-acero, 
respectivamente. Adicionalmente se realizaron pruebas de distribución de pesos moleculares 
(DPM) y de biotoxicidad. Las primeras evidenciaron las propiedades poco selectivas de 
oxidación de los radicales hidroxilo producidos por el ánodo de DDB. Por otro lado, las pruebas 
de biotoxicidad demostraron que, con cualquiera de los dos tratamientos propuestos, la 
solución bajo estudio, inicialmente tóxica para organismos sensibles a la contaminación, se 
degrada a un efluente que no representa ningún riesgo para esos organismos. 
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6.1 Marco teórico 

6.1.1 Introducción 

Uno de los más grandes inconvenientes que ha encontrado la implementación de los PAOs, 
incluyendo a los PEAOs, son sus altos costos operacionales (Sarria, 2003). En muchas 
aplicaciones este hecho ha generado que, aunque el tratamiento de una matriz contaminada 
se pueda llevar a cabo completamente a través de estas tecnologías, desde el punto de vista 
económico sea inviable (Deng y Englehardt, 2007; Cañizares et al., 2009). En contraste, los 
procesos fisicoquímicos de separación de contaminantes y los sistemas biológicos son mucho 
más económicos en la mayoría de los casos. De hecho, estos últimos procesos pueden implicar 
entre 5 a 20 veces menos inversión de capital que los PAOs y entre 3 a 10 veces menos costos 
de operación (Marco et al., 1997). Sin embargo, la eficiencia de los sistemas convencionales de 
tratamiento no es siempre la mejor, como en el caso de sustancias orgánicas solubles para 
sistemas físicos de separación o de compuestos tóxicos y no biodegradables para tratamientos 
biológicos. 
 
Recientemente, se ha propuesto en la literatura la operación combinada entre procesos 
fisicoquímicos de separación o sistemas biológicos con PAOs, en diferentes configuraciones 
como una alternativa para superar las desventajas de cada tipo de tratamiento. Una de esas 
configuraciones es la operación simultánea en una misma unidad de un proceso físico-químico 
y un PAOs (Aziz et al., 2016; Daghrir et al., 2013) (i.e., ambos procesos desarrollándose al 
mismo tiempo). Sin embargo, la combinación simultánea de un proceso biológico con PAOs no 
es común porque la formación de radicales hidroxilo podría causar reacciones de inhibición 
en la biomasa. Además, la presencia de reactivos como peróxido o especies de cloro activo 
pueden destruir los microorganismos (Mohajerani et al., 2009). Una segunda configuración 
utiliza la operación combinada y secuencial de cada tipo de proceso (i.e., cada proceso como 
una etapa de tratamiento) (GilPavas et al., 2018; Módenes et al., 2012; Muñoz et al., 2008). Con 
esta configuración, por ejemplo, los PAOs pueden ser utilizados como pretratamiento de un 
proceso biológico para eliminar los compuestos que pueden ser tóxicos para los 
microorganismos o incluso incrementar la relación DBO5/DQO de tal forma que el agua 
residual se transforme a biodegradable (Oller et al., 2011). 
 
Siguiendo esta última línea de investigación en este capítulo se presenta la integración de un 
proceso físico-químico como la EC en combinación con el PAO de OA. El proceso EC, como se 
demostró en el capítulo 4, es relativamente rápido y efectivo para remover coloides 
hidrofílicos relacionados con el color así como compuestos de gran tamaño molecular. Sin 
embargo, esta tecnología fue poco efectiva para retirar compuestos solubles de tamaño 
pequeño o mediano incluso después de largos tiempos de tratamiento. Por esta razón, 
únicamente cerca del 50% de la concentración de DQO pudo ser reducida por EC. Por otro lado, 
la OA puede actuar sobre una gran variedad de compuestos orgánicos proveniente de la matriz 
contaminante sin estar limitada por el tamaño molecular. Este proceso puede transformar las 
moléculas en compuestos inocuos para el medio como CO2. No obstante, la OA requiere altos 
tiempos de operación y elevados gastos energéticos para cumplir los estándares ambientales 
colombianos (capítulo 5). Estos inconvenientes se podrían reducir si se retiran previamente 
las sustancias coloidales del efluente, es decir acoplando la EC como una etapa de 
pretratamiento para la OA (Linares-Hernández et al., 2010). También existen otras ventajas de 
tener un proceso físico-químico como la EC localizado previamente a la OA, como por ejemplo 
un menor tamaño de unidades aguas abajo y un menor ensuciamiento de los electrodos del 



           
154 PROCESOS ELECTROQUÍMICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES PROVENIENTES DE LA 

INDUSTRIA DE CAFÉ SOLUBLE 

reactor de OA (Mohajerani et al., 2009). Este último aspecto repercute en menores periodos 
de mantenimiento de la celda de OA y eventualmente representará menores costos 
operacionales globales para el esquema secuencial EC-OA. En la siguiente sección se muestran 
ejemplos de la integración de estos procesos y su efecto en el tratamiento global. 

6.1.2 Aplicación de esquemas secuenciales EC-OA  

El uso del esquema secuencial que contempla un pretratamiento de las aguas residuales con 
EC y una posterior etapa de OA ha sido utilizado de forma eficiente para contaminantes de 
diferentes orígenes. Incluso su efecto sinérgico ha sido tan útil que se ha alcanzado reducciones 
de 100% de DQO y color para aguas de relativo alto nivel de contaminación (Tabla 6.1). Este 
es el caso de los efluentes que se recogieron en dos parques industriales localizados en Ciudad 
de México y conformados por aguas residuales de más de cien fábricas de diferentes sectores 
económicos como el metalmecánico, textil, farmacéutico, automotriz, de procesamiento de 
comidas entre otros (García-García et al., 2015; Linares-Hernández et al., 2010). Antes de ser 
sometidos al tratamiento por el esquema secuencial EC-OA, los efluentes fueron previamente 
llevados a un sistema de trituración, un separador de arena, una trampa de grasas y finalmente 
a un clarificador para obtener las concentraciones características reportadas en la Tabla 6.1. 
En ambos trabajos relacionados con el efluente, se mostró que un procesos biológicos o un 
proceso de EC actuando de forma aislada no es suficiente para alcanzar los requisitos de 
vertimientos exigidos por la legislación mexicana. Por lo tanto, al proceso de EC se incorporó 
una etapa de OA para permitir la eliminación de la DQO remanente. Adicionalmente, el trabajo 
de Linares-Hernández et al. (2010) reportó que para alcanzar una reducción de DQO igual a la 
alcanzada por EC (53%) únicamente a través de OA (i.e, sin combinarse con EC) se requiere 
seis veces el tiempo utilizado por EC. Ambos hechos muestran que los procesos fisicoquímicos 
presentes en EC generan una remoción de contaminantes más rápida que las reacciones 
químicas implicadas en OA pero que la EC se limita a remover cierto tipo de contaminantes 
(v.g., sustancias coloidales). En conclusión se utilizó una etapa de EC hasta que la mayoría de 
este tipo de sustancias se removieran de la solución (en 30 y 50 minutos para los trabajos de 
García-García et al. (2015) y Linares-Hernández et al. (2010), respectivamente). 
Posteriormente se utilizó la OA hasta reducir totalmente la DQO (180 o 90 minutos). Ambos 
trabajos, como se puede observar, utilizaron altas densidades de corriente eléctrica lo que 
implica alto desgaste de los ánodos en la etapa de EC y altos consumos energéticos en las dos 
etapas. Sin embargo, García-García et al. (2015) acopló celdas solares a su sistema de 
tratamiento para suministrar la energía eléctrica requerida. La limitación de su propuesta es 
el bajo volumen tratado. 
 
El tratamiento del efluente de un lava-autos mostró lo eficiente que el sistema secuencial EC-
OA puede ser en aras de disminuir los consumos energéticos del proceso global (Panizza y 
Cerisola, 2010a, 2010b). Mientras que para reducir el 100% de DQO mediante un proceso de 
OA se requirieron de 375 kWh/m3 de agua tratada, el sistema secuencial EC-OA tan solo utilizó 
12.14 kWh/m3 para tratar el mismo efluente con una reducción de DQO similar (99%). Esto 
una vez más ilustra las bondades de utilizar un sistema combinado. Por otro lado, el 
tratamiento secuencial se puede utilizar de forma efectiva para sistemas tan complejos como 
los lixiviados de un relleno sanitario (Norma et al., 2012). Con EC se pudo alcanzar una 
reducción de 31% y 21% en DQO y COT, respectivamente, mientras que acoplando una etapa 
de OA se obtuvieron más del doble de esas reducciones (72% y 43%, respectivamente). 
Adicionalmente, el esquema EC-OA ha sido utilizado para efluentes relacionados 
específicamente con la industria alimentaria. Para las aguas residuales de la industria láctea 
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(Chakchouk et al., 2017), por ejemplo, se observó como la etapa de EC se encargó de reducir 
en 100% la turbidez y eliminar gran parte del color de la solución mientras que la etapa de OA 
contribuyó en degradar contaminantes remanentes para obtener una importante reducción 
de DQO global. El tiempo total de tratamiento por el esquema secuencial para estas aguas 
residuales fue de 21 minutos para alcanzar una reducción de DQO del 60%. Los autores 
(Chakchouk et al., 2017) reportan que la OA actuando de forma aislada no logra alcanzar esta 
reducción de DQO evaluando el proceso incluso durante una hora. Con el esquema secuencial 
además de reducir el tiempo de operación también se obtuvieron mayores reducciones de 
color, DBO5 y turbiedad respecto al proceso de OA sin integración. 
 
Para las aguas residuales provenientes de la industria de café soluble, un estudio previo 
(Ibarra-Taquez et al., 2017) mostró que se puede alcanzar una importante reducción de los 
gastos energéticos y de los costos operacionales utilizando un esquema secuencial EC-OA. De 
este trabajo es importante resaltar que la etapa de OA se llevó a cabo empleando un cátodo de 
aluminio razón por la cual, como se explicó en el capítulo 5, se promovió adicionalmente una 
coagulación química indirecta en la etapa. Esto puede verse como un esquema EC-OA donde 
adicionalmente existe una combinación simultánea de procesos durante la etapa de OA. De 
otra parte, en el trabajo previo se reportó un tiempo de 94 minutos para alcanzar la DQO 
permitida por la legislación colombiana mediante el proceso de OA sin integración. Este tiempo 
de operación se calculó extrapolando la cinética ajustada para el proceso secuencial EC-OA. 
Con ello se despreció el nivel de complejidad de la solución inicial cuando no se tiene la etapa 
de EC. De aquí que el ahorro de energía y de los costos operacionales puedan ser aún mayores 
que los reportados en el esquema secuencial. En este trabajo también se demostró que el valor 
de pH inicial de la etapa de EC tiene poca influencia sobre el desempeño final del tratamiento. 
De hecho en la mayoría de trabajos citados en la Tabla 6.1 el pH utilizado en EC es el original 
de las aguas residuales con el objetivo de tener un menor consumo de reactivos. 
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Tabla 6.1: Aplicaciones de esquemas secuenciales EC-OA para el tratamiento de aguas residuales. 
Tipo de 

agua 
residual 

Concentración 
contaminante 

g/l 

Material del 
ánodo/ cátodo 

Condiciones de operación 
Tiempo de operación. (min)/ 
Energía eléctrica (kWh/m3) 

Eficiencia de remoción 
Referencia 

EC OA EC OA Sec. EC OA Sec. EC OA Sec. 

Efluentes 
parque 

industrial 

DQO:2.3 
COT:1.1 
Color: 

7450 U Pt-Co 
Turb.:550 NTU 

Cu/Cu DDB/Cu 
J=968 A/m2 

pH=4 
J=2400A/m 2 

pH=7 

EC: 
J=968 A/m2 

pH=4 
OA: 
J=2400A/m 2 

pH=7 

t: 50 
E.Elc=248 

 
t: n.r. 

EC: t=50 
E.Elc=248 
OA: t=180 
E.Elc=896 

DQO=89% 
COT=48% 
Color=97% 
Turb.=91% 

DQO, COT, 
Color y   

Turb.: n.r. 

DQO=100% 
COT=70% 

Color=100% 
Turb.=95% 

García-
García et al. 

(2015) 

DQO:0.89 
DBO5: 0.37 

Color: 
2160 U Pt-Co 

Turb.:926 NTU 

Fe/Fe DDB/Fe 
J=800 A/m2 

pH =8 
J=800 A/m2 

pH =8 

EC: 
J=800 A/m2 

pH =8 
OA: 
J=800 A/m2 

pH =8 

t= 30 t=180 
EC: t=30 
OA: t=90 

DQO=53% 
DBO5=46% 
Color=86% 
Turb.=84% 

DQO=53% 
DBO5, Color y 

Turb.: n.r 

DQO=100% 
DBO5=100% 
Color=100% 
Turb.=100% 

Linares-
Hernández 
et al. (2010) 

Efluente de 
un lava-autos 

DQO:0.57 
DBO5: 0.18 
Surf.:0.095 

Fe/ 
A. Inox 

DDB/ 
A. Inox. 

J=20 A/m2 

pH=6.4 
J=600 A/m2 

pH=6.4 

pH0=6.4 
EC: 

J=20 A/m2 

OA: 
J=100 A/m2 

t:20 
E.Elc=0.14 

t: 240 
E.Elc=375 

EC: t=20 
E.Elc=0.14 
OA: t=90 
E.Elc=12 

DQO=75% 
Surf.=100% 

DQO=100% 
Surf.=100% 

DQO=97% 
Surf.=100% 

Panizza y 
Cerisola 
(2010a, 
2010b) 

Lixiviados de 
un relleno 
sanitario 

DQO:12.6 
COT 2.9 

Fe/ 
A. Inox 

DDB/ 
A. Inox 

U=5 Volt 
pH=6 

J=300 A/m 2 
pH=6 

EC: 
U=5 Volt 

pH=6 
OA: 
J=300 A/m 2 

pH=6 

t=40 t=n.r. 
EC: t=40 

OA: t=180 
DQO=31% 
COT=20% 

DQO y COT: 
n.r. 

DQO=72% 
COT=43% 

Norma et al. 
(2012) 

Industria de alimentos 

Efluente de la 
industria 

láctea 

DQO: 3.8 
DBO5: 2.8 

Color blanco 
característico 

Al/Al  
Ti plat./ 
Ti plat. 

J=60 A/m2 

pH=6.6 
J=140 A/m2 

pH=6.9 

pH=6.6 
EC: 

J=60 A/m2 

OA:  
J=140 A/m2 

t =6 t= 60 
EC: t= 6 
OA: t=15 

DQO=40% 
DBO5=61% 
Color=85% 

Turb.=100% 

DQO=42% 
DBO5=32% 
Color=59% 
Turb.=92% 

DQO=60% 
DBO5=64% 
Color=87% 
Turb.=100% 

Chakchouk 
et al. (2017) 

Aguas 
residuales de 
la industria 

de café 
soluble 

DQO: 3.5 
COT: 1.3 
Color: 

3168 U Pt-Co 

Al/Graf. Graf./Al 
J=150 A/m2 

pH=8 
J=500 A/m2 

pH=8 

pH0=8 
EC: 
J=150 A/m2 

OA:  
J=500 A/m2 

t =60 
E.Elc=6.3 

t: 94 
E.Elc=68 

EC: t=60 
E.Elc=6.3 
OA: t=60 
E.Elc=39 

DQO=56% 
COT=54% 

DQO=74% 
COT=n.r 

DQO=74% 
COT=61 

Color=100% 

Ibarra-
Taquez et al. 

(2017) 

n.r: no reportada; Sec: Esquema secuencial EC-OA; A. Inox: Acero inoxidable; Graf: grafito; plat.: platinizado; E. Elc: Gasto de energía eléctrica; U: Potencial de celda; 
Turb.: Turbidez; Surf.: Surfactantes
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El trabajo previo (Ibarra-Taquez et al., 2017) demostró que existe una importante eficiencia 
del proceso secuencial EC-OA para reducir contaminantes con una determinada pareja de 
electrodos y una específica concentración de electrolito de soporte (6.3 g/l de NaCl). En el 
presente capítulo se extiende el estudio para analizar varias parejas de electrodos, el tipo y 
concentración de electrolito de soporte, la densidad de corriente, el tiempo de operación, el 
ajuste de pH, la distancia entre electrodos y la velocidad de agitación de la etapa de OA. Con 
ello se busca proponer otros esquemas secuenciales de tratamiento con óptimos desempeños 
y bajos costos operacionales para las aguas residuales bajo estudio. Las condiciones óptimas 
de EC para la mayor reducción de DQO se tomarán como referencia para la etapa inicial del 
esquema secuencial.  

6.2 Metodología 

Utilizando el montaje experimental descrito en la sección 2.3.4 inicialmente se evaluó el efecto 
del material de los electrodos utilizados en la OA y el electrolito de soporte sobre el 
tratamiento global (EC+OA). Los materiales considerados como ánodo fueron grafito y DDB. 
Para cada uno de ellos se examinaron cuatro cátodos metálicos (aluminio, hierro, acero y 
titanio). Para esta evaluación, la etapa de EC utilizó las condiciones encontradas como óptimas 
en el capítulo 4 mientras que las condiciones adicionales de la etapa de OA fueron: densidad 
de corriente de 400 A/m2, concentración de NaCl de 1.78 g/l (valor correspondiente a la 
concentración considerada como óptima para EC), tiempo de operación de 1 hora, pH de 9.2 
(correspondiente al pH al final de EC), distancia entre electrodos de 3 mm y velocidad de 
agitación igual a 350 RM. 
 
Se propusieron dos esquemas a partir de los resultados más destacados de reducción de color, 
reducción de DQO y costos operacionales totales globales (i.e., costos operacionales del 
tratamiento completo) calculados a partir de las ecuaciones (2.10), (2.11) y (2.16). Para 
conocer las variables con más significancia estadística se utilizó un diseño experimental 
fraccionado 2k-2 utilizando los factores densidad de corriente, concentración de electrolito, 
tiempo de operación, pH inicial, velocidad de agitación y separación entre electrodos de la 
etapa de OA conformando así una resolución tipo IV para ese diseño. Se utilizaron además tres 
repeticiones en el punto central para evaluar el error experimental con lo que obtuvo un total 
de 19 ensayos. Posteriormente, se utilizó en uno de los esquemas secuenciales un Diseño 
Compuesto Centrado (DCC) mientas que en el otro se empleó un diseño tipo Box-Behnken 
(DBB) con el objetivo de obtener modelos polinómicos eficientes y con bajo número de ensayos 
experimentales. De este modo, con los modelos ajustados se encontraron las condiciones de 
operación en los esquemas secuenciales que produzcan efluentes dentro de los límites de 
descarga exigidos por la legislación colombiana con los menores costos operacionales. La 
metodología de minimización utilizada fue una optimización restringida a una desigualdad. 
Bajo esas condiciones se caracterizó el sistema en cada una de sus etapas del tratamiento en 
parámetros como DQO, color, costos operacionales, pH final, SST, DBO y COT. Posteriormente 
se realizó un estudio cinético considerando la generación de lodos, el desgaste de los 
electrodos, el cambio de pH, de color, de DQO y de COT. Para estos últimos también se ajustaron 
expresiones cinéticas. Adicionalmente para complementar el análisis de cada efluente 
producido por los esquemas, se determinó su Distribución de Peso Molecular (DPM) y se 
realizaron ensayos con artemias salinas para monitorear su biotoxicidad siguiendo los 
procedimientos descritos en la sección 2.4.10 y 2.4.11 de la tesis. Basándose en los bioensayos 
se determinó la dosis letal de la solución inicial y los efluentes que pueden provocar la muerte 
del 50% de la población de organismos evaluados, DL50. 
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6.3 Resultados y análisis 

6.3.1 Selección de electrodos para la etapa de OA en un esquema 
secuencial 

Se utilizó la OA para el tratamiento de las aguas resultantes del proceso de EC, previa filtración 
(Figura 2.4). Luego de la operación de filtrado, el efluente alcanzó un 56% de reducción de 
DQO y una decoloración de 95%. Examinando detalladamente la etapa de OA se evaluaron 
primero diferentes parejas de electrodos. Los resultados se resumen en la Figura 6.1. En la 
parte superior de la figura se presentan los resultados obtenidos para el ánodo de grafito y en 
la parte inferior cuando el ánodo es DDB. La densidad de corriente utilizada para estos ensayos 
fue de 400 A/m2, condición considerada como óptima para aguas de despulpado de café 
(Villanueva-Rodríguez et al., 2014). La línea punteada muestra los límites establecidos por la 
legislación colombiana para la DQO, el pH y los sólidos suspendidos (1000 mg/l, 6 y 400 mg/l, 
respectivamente). Así, las barras de color gris deben estar debajo de la línea punteada (DQO y 
sólidos suspendidos) mientras que las barras de color blanco (i.e., pH) deben estar por encima 
de la línea punteada para garantizar el cumplimiento de requisitos de ley. 
 
Como se puede observar en la Figura 6.1 parte superior, utilizando electrodos de grafito con 
cualquier material como cátodo no se pudo alcanzar los niveles de reducción de DQO exigidos. 
Sin embargo, por el comportamiento observado en el capítulo anterior, con un incremento en 
la densidad de corriente y la concentración de NaCl dicho límite puede ser factible. A partir de 
tales incrementos se promovería la formación de una mayor cantidad de agentes oxidantes 
fuertes como hipoclorito para la reducción de contaminantes. Con grafito como ánodo, el pH 
final del tratamiento estuvo cercano al exigido por la legislación, principalmente para los 
cátodos de acero inoxidable, hierro y aluminio. Respecto a la cantidad de sólidos suspendidos 
formados, el efluente se mantuvo dentro de los límites de ley usando cualquiera de los cátodos 
a excepción del cátodo de aluminio. Este cátodo, como se demostró en el capítulo 5, se corroyó 
químicamente y generó flóculos constituidos por diferentes especies de aluminio. La presencia 
de tales flóculos, en el esquema acoplado, implicaría el uso de una nueva etapa de filtración (o 
sedimentación) y la consecuente generación de residuos que finalmente se traducirían en 
mayores costos operacionales y una mayor polución secundaria. Por otro lado, al parecer la 
corrosión química en esta etapa no promovió ningún mecanismo de descontaminación 
sinérgico como ocurrió cuando la OA actuó como un tratamiento completo (capítulo 5). Esto 
es evidente si se compara la pareja grafito-aluminio con los otros pares que no se corroen 
químicamente. Los niveles de eficiencia para este sistema son los esperados debido a que la 
mayoría de coloides que podrían haber sido retirados por las especies de aluminio, 
provenientes del cátodo, fueron previamente removidos por EC. En conclusión, si se utiliza una 
pareja de electrodos adecuada, el tratamiento propuesto se puede llevar a cabo con una única 
etapa de sedimentación o filtración (etapa intermedia entre la EC y la OA) ofreciendo una 
ventaja operativa y de capital frente a procesos como Fenton que requieren tanques 
adicionales para ajustar pH y etapas posteriores de reducción de sólidos.  
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Figura 6.1: Comparación de electrodos para la etapa de OA en el proceso secuencial EC-OA 

respecto a los parámetros exigidos por la legislación colombiana. Ánodos evaluados: Grafito y 
DDB. Cátodos evaluados: acero inoxidable, titanio, hierro, aluminio, DDB y grafito  

(J: 400 A/m2, CNaCl: 1.78 g/l, VA= 350 RPM, t= 60 min, pHi=9.2 y Dist= 3mm) 
 
Por otro lado, cuando se usó el ánodo de DDB, varios materiales del cátodo permitieron 
alcanzar los requisitos exigidos por la legislación colombiana (Figura 6.1, parte inferior). Con 
cualquier cátodo se alcanzaron valores de DQO incluso inferiores a los requeridos por la ley y 
un pH de 6 o cercano. No obstante, el efluente no cumplió con los límites establecidos para 
sólidos suspendidos cuando se utilizó aluminio como cátodo para la OA. En este caso, la 
corrosión química generó una alta cantidad de sólidos, incluso superior a la de grafito. Esto 
último se debió, posiblemente, a la mayor producción de agentes oxidantes que consiguieron 
extenderse incluso hasta el cátodo de aluminio para disolverlo. La alta disponibilidad de 
especies de aluminio en solución pudo a su vez promover la precipitación de algún tipo de 
coloide remanente ya que con esta pareja de electrodos se consiguió la mayor reducción de 
DQO. Por otro lado, como se mencionó en el caso del grafito, su uso implicaría una unidad 
adicional de filtración y una mayor generación de residuos. 
 
A través del análisis anterior se evidenció que el ánodo de DDB fue más eficiente para la 
remoción de contaminantes. En contraste, extendiendo el análisis a la evaluación de costos 
operacionales en el tratamiento completo para los mismos pares de electrodos, se puede 
observar que el uso de un ánodo de DDB representa mayores costos que los generados con un 
ánodo de grafito (Figura 6.2). El principal costo operacional del esquema secuencial está 
relacionado con el gasto energético. Entre más baja la conductividad eléctrica del electrodo, 
mayor será el gasto energético y por lo tanto mayor será el costo operacional. Debido a que el 
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electrodo de DDB es el electrodo con menor conductividad eléctrica (1.1×105 S/m), la pareja 
DDB-DDB es la que presentó el mayor costo operacional de todos los pares evaluados. Esta 
conductividad es función de la concentración de boro en su dopaje (para el caso bajo estudio, 
los electrodos fueron fabricados con una concentración de 700 ppm de boro). El grafito tiene 
la segunda menor conductividad dentro de los materiales evaluados (1.3×105 S/m), de allí que 
también se hizo evidente un cambio en los costos operacionales cuando este fue utilizado como 
cátodo. En la mayoría de cátodos su desgaste y la formación de sólidos en solución fueron 
despreciables a excepción del aluminio. Sin embargo, dentro de la evaluación de costos ambos 
aspectos solo representaron el 3 y 5% para la pareja DDB-aluminio y grafito aluminio, 
respectivamente. Así se corrobora lo determinante que es el gasto energético sobre la 
economía del tratamiento. 
 
Las parejas que representaron los menores costos operacionales son grafito-titanio, grafito-
hierro, grafito-aluminio y grafito-acero. Sus valores fueron muy similares; sin embargo, el uso 
de acero inoxidable como cátodo puede dar algunas ventajas operativas debido a su 
estabilidad química, su menor ensuciamiento y un mayor tiempo de recambio por desgaste. 

 
Figura 6.2: Comparación del desempeño de diferentes materiales de electrodos para la etapa 

de OA en un proceso secuencial EC-OA respecto a los costos operacionales del tratamiento 
completo 

 
El color, aunque no es una variable restringida por la legislación colombiana, es un factor que 
puede causar impacto sobre los procesos fotosintéticos del cuerpo de agua donde finalmente 
se dispondrá el efluente. Por esta razón fue una variable de constante monitoreó Los 
resultados de los esquemas secuenciales frente a este parámetro se destacan ya que con 
cualquier par de electrodos se consiguen bajas concentraciones de color en el efluente final 
(menores a 140 U Pt-Co). Como se puede observar de la Figura 6.3, los valores de reducción de 
color oscilan entre 96 y 99%, siendo cercanas a 99% cuando se usa un ánodo de DDB.  
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Figura 6.3: Comparación del desempeño de diferentes materiales de electrodos para la etapa 

de OA en un proceso secuencial EC-OA respecto a la reducción de color global 
 
Los resultados obtenidos generan dos perspectivas de investigación que se estudiarán en las 
próximas secciones: (i) el caso de DDB como ánodo eficiente en el acople de las tecnologías 
para la reducción de contaminantes y (ii) el caso del ánodo de grafito con menores costos 
operacionales pero menos efectivo. Para acompañar a estos ánodos en los análisis de las 
siguientes secciones se seleccionó al acero inoxidable como cátodo debido a su resistencia 
mecánica y química, su destacada conductividad (1.4×106 S/m) y su bajo precio. 
Adicionalmente, cuando acompaño al ánodo de DDB o al de grafito los resultados en el 
desempeño fueron satisfactorios. Con estos pares de electrodos, se evaluó el efecto del tipo de 
electrolito en la etapa de OA. Posteriormente se analizaron, para cada perspectiva, otras 
variables operacionales y sus efectos para conseguir un acople óptimo de tecnologías. 

6.3.2 Efecto del tipo de electrolito de soporte en el esquema 
secuencial EC-OA 

Se llevaron a cabo ensayos experimentales para evaluar el efecto de cambiar NaCl como 
electrolito de soporte por Na2SO4 manteniendo cantidades equivalentes de moles en solución 
(las demás condiciones operacionales utilizadas hasta el momento en EC y OA se preservaron) 
con el objetivo de eliminar la presencia de iones cloruro en solución y la posible generación de 
especies de cloro que pueden afectar el cuerpo de agua donde se dispondrán los efluentes. Los 
resultados se presentan en la Figura 6.4 para las parejas de electrodos DDB-acero y grafito-
acero. Inicialmente con el cambio de electrolito el proceso de EC fue menos eficiente para la 
reducción de DQO y color (57 % para NaCl frente a 52% para Na2SO4 en la reducción de DQO 
y 95% para NaCl frente al 87% para Na2SO4 en la reducción de color). Este hecho se debió a 
una menor estabilidad del flóculo obtenido usando Na2SO4, según las observaciones 
experimentales. Por otro lado, el cambio de electrolito no afectó el desempeño de la etapa de 
OA siguiente (aunque, como se observa en la Figura 6.4, el valor de DQO al finalizar el 
tratamiento fue mayor para Na2SO4 debido a la menor eficiencia de la etapa de EC). En ese caso 
la DQO se redujo en la etapa de OA el 43%, valor igual al alcanzado usando NaCl como 
electrolito de soporte. De acuerdo a esto, si la etapa de EC tuviera un mejor desempeño, el 
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proceso de OA lograría cumplir las restricciones ambientales. No obstante, se puede observar 
que el valor de DQO está cercano a cumplir la norma y posiblemente con modificaciones en las 
condiciones de operación se llegaría a alcanzarlas. Por el contrario, el uso del par grafito-acero 
con Na2SO4 como electrolito de soporte no generó una reducción de contaminantes (1% en la 
etapa de OA frente al 20% cuando el electrolito es NaCl). Esto evidencia que la oxidación 
indirecta por especies activas de cloro es el único mecanismo importante de eliminación de 
contaminantes que promueve el ánodo de grafito. 
 
Para el ánodo de DDB, el cambio de electrolito no parece tener un efecto significativo sobre el 
pH y los sólidos suspendidos. Esto muestra que bajo las concentraciones estudiadas, los iones 
cloruro no aportan una corrosión apreciable de los electrodos en comparación con los iones 
sulfatos de tal forma que la cantidad de sólidos suspendidos que se pudieron generar en ambos 
casos fueron mínimos. Por otro lado, usando el ánodo de grafito, la presencia de cloruros 
parece incrementar la cantidad de sólidos suspendidos, probablemente por la corrosión 
química causada directamente por las especies de cloro activo que se generaron in situ aunque 
ambos valores fueron muy inferiores a los de la norma colombiana. 
 

 
Figura 6.4: Comparación del desempeño de dos electrolitos de soporte para el tratamiento 

secuencial EC-OA respecto a los parámetros exigidos por la legislación colombiana  
(J: 400A/m 2; tEC: 60 min; tOA: 60 min; ὅ : 0.0304 M (1.777 g/l) o ὅ : 0.0304 M 

(4.321 g/l) ) 
 
Se observa que el uso de NaCl es primordial como electrolito de soporte cuando la etapa de OA 
se efectúa con el ánodo de grafito. De allí que la oxidación de los compuestos orgánicos 
mediada por las especies de cloro activo sea la principal y única forma de degradar los 
contaminantes contenidos en la solución bajo la configuración presentada. En la siguiente 
parte del estudio se determina el efecto de otras variables operacionales de la etapa de OA, 
incluyendo la concentración de NaCl, la densidad de corriente, el tiempo de operación, el pH y 
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la separación de electrodos, sobre el desempeño y los costos operacionales de ese esquema 
secuencial EC-OA con la pareja de electrodos grafito -acero (Esquema secuencial I). 
Adicionalmente, considerando el buen desempeño de la etapa de OA con Na2SO4 cuando se 
utilizó la pareja de electrodos DDB-acero, se seleccionó este electrolito como el más adecuado 
para la segunda línea de investigación propuesta (Esquema secuencial II), la cual también será 
complementada con el estudio de sus condiciones de operación para optimizar el desempeño 
y sus costos. Las ventajas de este sistema, además de la alta eficiencia, están relacionadas con 
el manejo de un efluente libre de cloruros. Esto se refleja en una fácil disposición del efluente 
en cuerpos de agua sensibles a estos iones. Igualmente, usando Na2SO4 como electrolito de 
soporte se aleja totalmente la posibilidad de generar compuestos órgano-clorados que 
representen un riesgo para el medio ambiente.





 

6.3.3 Esquema secuencial I: Tratamiento EC-OA con electrodos de 
grafito y acero inoxidable en la etapa de OA  
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Significancia estadística de los factores operacionales para el esquema secuencial I 

En la Tabla 6.2 (sección izquierda) se presenta la matriz de experimentos que representa el 
diseño factorial fraccionado de resolución IV para el estudio. Para este diseño se mantuvieron 
los intervalos de la densidad de corriente (JOA), concentración de NaCl (ὅ ) y velocidad de 
agitación (VAOA) empleados en el estudio aislado de OA (capítulo 5). El tiempo de operación 
(tOA) propuesto permite evidenciar los cambios por reacción generados sin incurrir en costos 
de operación inviables. Los valores de pH al inicio de la etapa de OA (pHiOA) incluyeron regiones 
ácidas y básicas. De hecho, según lo mencionado en el capítulo 5, cuando se generan especies 
activas de cloro, como ocurre con el ánodo de grafito usando NaCl como electrolito de soporte, 
los valores de pH más efectivos para la oxidación de contaminantes son los ácidos; sin embargo 
hay que recordar que a la salida del proceso de EC se obtiene una solución con pH básico. Por 
lo tanto, se incluyeron valores de pH básicos en el rango experimental para determinar la 
importancia de su ajuste después de EC.  
 
Finalmente se incluyó en el estudio la distancia entre electrodos (DistOA en la Tabla 6.2), 
considerando su posible influencia en la transferencia de masa. Su intervalo se encuentra 
desde el valor inicialmente establecido para obtener bajos gastos energéticos (3mm) hasta un 
valor considerablemente grande (18 mm). Esta distancia se eligió porque fue el límite de 
potencial que pudo suministrar la fuente eléctrica del montaje (30V) cuando la densidad de 
corriente fue 700 A/m2 y la concentración de NaCl de 1.777 g/l. Potencial que adicionalmente 
representa un significativo gasto energético como se verá reflejado en el resultado de los 
costos operacionales globales y que limita su uso extenso. En la Tabla 6.2 los ensayos aparecen 
ordenados en forma creciente por sus factores. Sin embargo, el orden cronológico de ejecución 
de los ensayos fue aleatorio para reducir el efecto de variables ocultas a lo largo del tiempo. 
 
Las variables de respuesta seleccionadas en esta parte del estudio fueron la reducción de DQO 
y de color respecto a las concentraciones iniciales del tratamiento (i.e., respecto a la solución 
original; Parte derecha Tabla 6.2: Ὑ  y Ὑ , respectivamente). Para tener en cuenta el 

criterio económico de todo el tratamiento se evaluó su costo operacional total global 
(ὅὕὴὝ  que considera también los costos operacionales de EC). En la Tabla 6.2 se 
incluyeron además los valores de DQO, concentración de Sólidos Suspendidos Totales (SST) y 
pH que posee el efluente luego del tratamiento. Estos datos se presentaron para evidenciar las 
condiciones experimentales mediantes las cuales se alcanzaron todos los requisitos exigidos 
por la legislación colombiana. 
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Tabla 6.2: Diseño experimental factorial fraccionado de resolución IV para el análisis de la 
etapa de OA en el esquema secuencial I. 

Factores analizados Variables medidas o calculadas 

# 
JOA ╒╝╪╒■

╞═  tOA 
▬╗░
╞═ 

DistOA VAOA 
DQO 
final 

SST pH 
Ϸ╡╓╠╞

╖■▫╫ Ϸ╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

╒╞▬╣╖■▫╫ 

A/m2 g/l  min mm RPM g/l  g/l  final USD/m3 

1 300 1.777 30 3 3 125 1.348 0.009 3.4 62.6 95.6  3.69 

2 300 1.777 30 11 3 700 1.376 0.005 6.9 61.9 94.8  3.50 

3 300 1.777 90 3 18 700 1.210 0.013 3.5 66.7 97.2  12.05 

4 300 1.777 90 11 18 125 1.237 0.008 6.3 67.8 96.9  13.18 

5 300 6.300 30 3 18 700 1.491 0.014 3.8 59.3 96.5  4.27 

6 300 6.300 30 11 18 125 1.420 0.020 6.6 61.3 97.2  4.25 

7 300 6.300 90 3 3 125 1.161 0.022 4.7 68.0 98.6  5.55 

8 300 6.300 90 11 3 700 1.128 0.015 6.7 69.8  97.8  5.91 

9 500 4.039 60 7 10.5 412.5 1.176 0.011 6.1 67.3  97.0  11.49 

10 500 4.039 60 7 10.5 412.5 1.171 0.012 6.5 68.3  96.6  10.32 

11 500 4.039 60 7 10.5 412.5 1.115 0.010 6.1 69.1  97.3  10.02 

12 700 1.777 30 3 18 125 1.253 0.009 3.9 65.3  97.1  16.42 

13 700 1.777 30 11 18 700 1.266 0.014 6.3 65.7  96.5  18.04 

14 700 1.777 90 3 3 700 0.937 0.015 4.3 74.6  97.5  17.86 

15 700 1.777 90 11 3 125 0.936 0.011 6.2 73.9  97.2  18.30 
16 700 6.300 30 3 3 700 1.287 0.023 4.7 64.4  98.4  5.71 

17 700 6.300 30 11 3 125 1.285 0.017 8.2 65.0  96.9  6.39 

18 700 6.300 90 3 18 125 0.818 0.012 6.4 78.1  99.0  24.27 

19 700 6.300 90 11 18 700 0.826 0.018 6.7 77.0  98.5  23.71 
 
De los 19 ensayos realizados 4 tratamientos permitieron cumplir la norma ambiental 
colombiana para los niveles de DQO. Estos tienen la condición de utilizar la más alta densidad 
de corriente establecida y el mayor tiempo de proceso. Adicionalmente, tres de ellos cumplen 
con todos los requisitos de ley (resaltados en azul en la Tabla 6.2). Para esos experimentos el 
pH inicial en la etapa de OA fue altamente básicos y al final del proceso el pH se ubicó dentro 
del rango permisible. Así se obtuvo un comportamiento del pH similar al reportado para el 
proceso de EC en el cual se tiende a regular el pH, i.e., si se inicia en condiciones ácidas, el pH 
aumenta; mientras que si comienza en un pH básico, a medida que transcurre el proceso el pH 
disminuye. Esto posiblemente se debe a las reacciones electrolíticas del ánodo y el cátodo hacia 
la producción de oxígeno e hidrógeno con su correspondiente generación de iones hidronio e 
hidroxilo, respectivamente. 
 
De los ensayos resaltados, el ensayo # 14 alcanzó los límites establecidos para DQO y sólidos 
suspendidos pero no para pH. Esta variable puede ser fácilmente ajustada para alcanzar tales 
requisitos sin afectar considerablemente los otros parámetros restringidos por la legislación 
ambiental. Respecto a los sólidos suspendidos, la cantidad generada de estos en el proceso de 
OA fue mínima de tal forma que todos los tratamientos al final cumplieron con la norma 
ambiental colombiana (menor a 0.400 g/l). De esta manera, la etapa de filtrado posterior a EC 
se constituye como la única etapa necesaria para retirar la mayoría de los sólidos. 
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El color, del que se habían obtenido altas remociones en la etapa de EC, se reduce aún más en 
la etapa de OA alcanzando niveles que permiten la descarga de las aguas tratadas sin afectar 
ecosistemas fotosensibles. Aunque no exista parámetros dentro de la legislación colombiana 
para el tipo de aguas de estudio en referencia al color, su reducción alcanza valores mayores 
al 95% en la mayoría de casos, cumpliendo de esta forma requisitos de normas internacionales 
(Rehorek y Plum, 2006) y obteniendo un efluente de color poco perceptible. 
 
Análisis estadístico 

Teniendo en cuenta que la concentración de sólidos suspendidos posee al final de todos los 
ensayos un valor muy inferior a los niveles exigidos por la legislación colombiana para una 
disposición segura del efluente, un análisis estadístico del desempeño del proceso consideró 
únicamente la reducción de DQO, la reducción de color y el costo operacional total global como 
variables de respuesta. El análisis estadístico evaluó únicamente efectos principales y no 
consideró las interacciones entre los factores. Esta es una restricción propia del tipo de 
resolución del diseño experimental empleado (resolución IV) para calcular efectos ‘limpios’ 
(i.e., sin confusión). Los modelos de regresión ajustados a los datos fueron los siguientes:  
 

Ὑ πȢυπψωρȢτυυρπ Ͻὐ  ρȢςρπυρπϽὅ ρȢτφχρρπϽὸ υȢσχυ

ρπ ϽὴὌ   ωȢσσσσρπϽὈὭίὸ υȢυφυςρπϽὠὃ  
(6.1) 

Ὑ πȢωτςπςȢπσχρπ Ͻὐ  ςȢχωχρπϽὅ ςȢπςωρπ Ͻὸ φȢσττ
ρπ ϽὴὌ   ρȢχρχρπϽὈὭίὸ ɀ ςȢχψσρπ Ͻὠὃ  

(6.2) 

#ÏÐ4 ρπȢτρως ςȢτυσρπ Ͻὐ πȢφσφσϽὅ  πȢρςςρϽὸ  υȢρπψρπ 
ϽὴὌ  πȢτπωςϽὈὭίὸρȢψςσωρπ Ͻὠὃ  

(6.3) 

 
La suposición del modelo lineal sin interacciones fue adecuada si se examina la tabla ANOVA 
(Tabla 6.3). En ella se observa que el parámetro falta de ajuste correspondiente a cada una de 
las regresiones no es estadísticamente significativo según su valor-p con un nivel de confianza 
del 95%. Cabe recordar que la prueba de falta de ajuste está diseñada para determinar si el 
modelo seleccionado es adecuado para describir los datos observados o si se debería usar un 
modelo de mayor complejidad (Gutierrez-Pulido y De la Vara, 2013). Por lo tanto, la suposición 
del modelo lineal sin interacciones parece ser adecuado para los datos observados al nivel de 
confianza del 95.0%. Adicionalmente, en la Tabla 6.3 se reportan los coeficientes de 
correlación, R2 y R2 ajustado. El primero indica que el 91.83%, 87.3% y el 94.58% de la 
variabilidad en la reducción de DQO, en la reducción de color y en los costos operacionales 
totales globales, respectivamente, pueden ser explicados por los modelos. El segundo permite 
evaluar la correcta predicción del modelo lineal teniendo en cuenta el número de parámetros 
utilizados. El valor más bajo del coeficiente de correlación fue para el modelo de la reducción 
de color global. Esto se pudo deber a que la reducción mayoritaria se produce durante el 
proceso de EC y tan solo un porcentaje pequeño está relacionado con las condiciones de 
operación de la OA. Adicionalmente, a través del valor-p se puedo observar que los modelos 
son estadísticamente significativos (en color rojo en la tabla porque su valor-p es inferior a 
0.05).  
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Tabla 6.3: ANOVA de los modelos lineales para la reducción de DQO, reducción de color y los 
costos operacionales totales globales del esquema secuencial I. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

╡╓╠╞
╖■▫╫  

Modelo 4.479×10-2 6 7.464×10-3 22.483 7.196×10-6 
Residuales 3.984×10-3 12 3.320×10-4   

Falta de ajuste 3.820×10-3 10 3.820×10-4 4.656 0.1897 
Error puro 1.641×10-4 2 8.204×10-5   
R2:0.9183; R2aj:0.8775 

╡╒▫■▫►
╖■▫╫  

Modelo 1.638×10-3 6 2.731×10-4 13.748 9.331×10-5 
Residuales 2.384×10-4 12 1.986×10-5   

Falta de ajuste 2.172×10-4 10 2.172×10-5 2.055 0.3715 
Error puro 2.114×10-5 2 1.057×10-5   
R2:0.8730; R2 aj:0.8095 

ἍἛἸἢ╖■▫╫ 
(USD/m3) 

Modelo 783.37 6 130.56 34.929 6.425×10-7 
Residuales 44.855 12 3.738   
Falta de ajuste 43.656 10 4.366 7.286 0.1266 
Error puro 1.1984 2 0.5992   

R2:0.9458; R2 aj:0.9188 
*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
Se realizaron diagramas de Pareto (Figura 6.5) para evaluar el efecto y la significancia 
estadística de cada uno de los factores sobre las variables de respuesta seleccionadas. En este 
caso, el tiempo y la densidad de corriente fueron estadísticamente significativos para la 
reducción de DQO y la reducción de color con un nivel de confianza del 95%. En la reducción 
de color, la concentración de NaCl también fue significativa y se constituyó como el factor más 
importante para su incremento. Por otro lado, la densidad de corriente, el tiempo, la distancia 
de separación entre electrodos y la concentración de NaCl representaron una significancia 
estadística primordial para el costo operacional total. Adicionalmente, se calculó el porcentaje 
de aporte de cada factor en la respuesta. Como se puede observar, variables diferentes al 
tiempo y a la densidad de corriente aportan menos del 1% en la reducción de DQO mientras 
que la distancia y la agitación tienen una influencia menor al 3% para la reducción de color. 
Por otro lado, el pH y la velocidad de agitación tienen una influencia cercana tan solo al 0.1% 
en los costos operacionales totales, resultados previsibles según la discusión presentada en el 
capítulo 5. En la Figura 6.5 también se muestran cuáles factores influyen directa (+) o 
inversamente (-) en las variables de respuesta. Por lo tanto, incrementos en el tiempo del 
proceso o en la densidad de corriente permiten incrementar la reducción de DQO y de color. 
Estos resultados son consecuentes con los fenómenos que ocurren dentro del proceso de 
tratamiento ya que el tiempo influye en la acumulación de agentes oxidantes que reaccionan 
con sustancias recalcitrantes o coloridas mientras que el incremento en la densidad de 
corriente aumenta la velocidad de generación de esas especies oxidantes. Para el color, la 
concentración de NaCl influye de forma directa y con el más alto porcentaje debido al vínculo 
de los iones cloruros con la generación de cloro activo que conllevan posiblemente al 
blanqueamiento de la solución por el ataque de ese cloro activo a sustancias como las 
melanoidinas. Respecto a los costos operacionales es intuitivo que el incremento en el tiempo 
y en la densidad de corriente incrementan los costos ya que demandan mayor gasto de energía 
eléctrica. De otro lado, según la discusión presentada en el capítulo 5, la mayor distancia de 
separación inter-electrodos incrementa la resistencia óhmica de la celda y consecuentemente 
su gasto de energía. Lo contrario ocurre con la concentración de NaCl. Su incremento en la 
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solución mejora la conductividad eléctrica y por lo tanto disminuye la resistencia óhmica para 
obtener un menor consumo energético bajo las condiciones galvanostáticas establecidas.  
 

 

 

 
Figura 6.5: Diagramas de Pareto estandarizado para a) Reducción de DQO global  
b) Reducción de color global y c) Costo operacional total global del tratamiento 

secuencial I como modelos lineales 
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El análisis estadístico permitió encontrar condiciones adecuadas de operación de la etapa de 
OA en el tratamiento para algunas variables siguiendo las tendencias lineales del modelo. Por 
ejemplo, los resultados del costo operacional total permitieron establecer que el valor más 
adecuado de la distancia entre electrodos es 3mm (el valor más bajo del intervalo estudiado) 
teniendo en cuenta que este genera menores costos operacionales y que altas distancias de 
separación no implican incrementos destacados en la reducción de contaminantes (0% y 1.6% 
de variaciones máximas en la reducción de DQO y color, respectivamente). Igualmente se pudo 
concluir que no se requiere ajustar el pH del efluente de EC para alimentarlo a la etapa de OA 
dado que un efluente con condiciones básicas no afecta significativamente la reducción de DQO 
global ni los costos operacionales. De hecho, soluciones altamente básicas según los datos 
experimentales propician que el pH final del tratamiento se localice dentro del rango exigido 
por la legislación ambiental colombiana. La agitación se estableció en el valor más bajo del 
intervalo experimental con el fin de tener ahorros energéticos implicados en el movimiento 
del fluido, teniendo en cuenta que su valor tampoco afecta la eficiencia del tratamiento. 
Respecto a la concentración de NaCl, el valor que permitió obtener un tratamiento con bajos 
costos económicos y con mayor decoloración fue el valor superior de concentración (6.3 g/l). 
Sin embargo, no podría ser una alternativa ambientalmente amigable por la posible generación 
de sustancias organocloradas (Bergmann et al., 2014) o por las posibles complicaciones en la 
disposición final de los efluentes en cuerpos de agua sensibles a los cloruros. Aunque no existe 
un límite claramente establecido para un manejo ambiental seguro de los cloruros en las aguas 
residuales provenientes de la industria de café soluble, en esta investigación se fijó su valor en 
el aporte de la más baja concentración de NaCl investigada (1.777 g/l). Este valor fue utilizado 
para los subsecuentes análisis teniendo en cuenta que debe primar el enfoque ambiental sobre 
el aspecto económico en los diseño de tratamiento de aguas residuales industriales.  
 
Los valores  de densidad de corriente y de tiempo que permitirían la más alta reducción de 
DQO en cualquier probable optimización se ubicarían en el extremo superior de las variables 
(i.e., 90 minutos y 700 A/m2), por el marcado incremento de la reducción de DQO con estas dos 
variables. Sin embargo, el efecto cuadrático junto a las interacciones de ambos factores puede 
ser fundamentales para realizar una optimización del proceso secuencial propuesto donde se 
minimicen los costos operacionales del tratamiento completo cumpliendo los requisitos de la 
legislación colombiana. Con este propósito se propuso evaluar un Diseño Compuesto Centrado 
(DCC) que permita predecir tales efectos, utilizar la metodología de superficie de respuesta y 
posteriormente realizar la optimización descrita.  
 
DCC restringido a las variables estadísticamente más significativas  

Para el DCC con las variables densidad de corriente y tiempo de operación de OA se utilizó el 
mismo intervalo experimental que el presentado en el diseño factorial fraccionado. La matriz 
de experimentos se presenta en la Tabla 6.4. Aunque los ensayos se encuentran reportados en 
orden creciente del valor de los factores en la tabla, en realidad cronológicamente se 
desarrollaron en un orden aleatorio. Nótese que se programaron experimentos fuera de los 
intervalos preestablecidos y que corresponden a los puntos axiales típicos del DCC. Estos se 
ubican a una distancia alfa de los puntos centrales de cada factor y es equivalente a 1.471 del 
nivel para el DCC Ortogonal seleccionado. Los factores no incluidos en el DCC se fijaron 
teniendo en cuenta los resultados evidenciados en el diseño fraccionado como se discutió 
previamente (DistOA=3mm, sin ajustar el pH a la salida de EC (i.e., ὴὌ =9.2), VAOA= 125 RPM y 
ὅ =1.777g/l). Las variables de respuesta, por su importancia para la optimización del 
proceso, fueron la reducción de DQO global y los costos operacionales totales (aunque también 
se monitorearon el pH final de las soluciones finales y la reducción de color global).  
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Tabla 6.4: Diseño compuesto centrado para el esquema secuencial I. 

Factores de OA evaluados y resultados de los ensayos. 

# 
JOA 

A/m 2 
tOA 
min 

Ϸ╡╓╠╞
╖■▫╫ 

ἍἛἸἢ╖■▫╫ 

USD/m3 

DQO 
final 
g/l  

pH 
final 

Ϸ╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

1 217 60 63.7  4.10 1.311 5.95 94.8  

2 300 30 63.3  3.60 1.331 5.97 96.6  

3 300 90 69.6  6.67 1.085 5.83 97.3  

4 500 17.6 66.9  3.93 1.191 5.95 96.2  

5 500 60 67.8  8.32 1.150 5.78 96.1  

6 500 60 69.0  7.82 1.114 5.79 95.4  

7 500 60 69.1  7.63 1.118 5.83 97.1  

8 500 60 69.3  8.45 1.111 5.87 96.5  

9 500 60 70.4  8.58 1.074 5.93 95.0  

10 500 102 72.5  13.00 0.994 5.87 98.4  

11 700 30 66.8  7.58 1.204 5.87 97.1  

12 700 90 75.8  18.61 0.877 5.99 98.6  

13 783 60 72.0  14.20 1.014 5.87 98.7  

 
Los ensayos #10 y #12 permiten alcanzar los valores de DQO exigidos por la legislación 
colombiana. Respecto al pH, los valores son muy similares, demostrando que el cambio de pH 
es rápido e independiente de la densidad de corriente desde sus condiciones básicas hasta 
valores cercanos a 6. Incluso en el ensayo más corto (ensayo #4), el pH disminuyó hasta un 
valor inferior a 6. En el caso del color, la etapa de OA incrementó los niveles de decoloración 
pese al descenso en el pH. Bajo cualquier condición dentro del intervalo experimental 
estudiado el efluente posterior al tratamiento tendrá baja coloración. 
 
Con los datos experimentales se realizó un nuevo análisis estadístico para la reducción de DQO 
global y los costos operacionales totales globales del tratamiento. Inicialmente los datos se 
ajustaron a modelos polinómicos de segundo orden:  

Ὑ πȢυχτφςȢπςσρρπ Ͻὸ ςȢρυψςρπ Ͻὐ σȢσψπχρπ Ͻὸ ρȢρσσσ

ρπϽὸ Ͻὐ  ρȢυπρψψρπϽὐ  
(6.4) 

#/Ð4 φȢτυπχψȢτςχρπϽὸ ρȢυττρπϽὐ ςȢυφσρπϽὸ σȢσρχ 

ρπ Ͻὸ Ͻὐ  ρȢττυσρπϽὐ  
(6.5) 

con ὐ  y ὸ  expresadas en A/m2 y minutos, respectivamente. Los modelos (6.4) y (6.5), a 
diferencia de las ecuaciones (6.1) y (6.3), permiten evaluar los términos de interacción tiempo- 
densidad de corriente. Con ellos se construyeron las tablas ANOVA (Tabla 6.5). Para este par 
de variables de respuesta, los modelos propuestos son estadísticamente significativos y se 
pueden considerar adecuados para los datos observados al nivel de confianza del 95.0% dado 
que el valor-p para la falta de ajuste muestra una baja significancia estadística. Ellos 
igualmente explican más del 90% de la variabilidad en la reducción de DQO y los costos totales 
operacionales globales según se puede evidenciar de los valores de los coeficientes de 
determinación.  
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Tabla 6.5: ANOVA para los modelos polinómicos de segundo orden para la reducción de DQO 
y los costos operacionales totales globales del esquema secuencial I. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

╡╓╠╞
╖■▫╫  

Modelo 1.303×10-2 5 2.607×10-3 16.981 8.636×10-4 
Residuales 1.075×10-3 7 1.535×10-4   

Falta de ajuste 7.329×10-4 3 2.443×10-4 2.8611 0.16801 
Error puro 3.416×10-4 4 8.539×10-5   
R2:0.9238; R2aj:0.8694 

ἍἛἸἢ╖■▫╫ 

(USD/m3) 

Modelo 223.62 5 44.724 230.30 1.321×10-7 
Residuales 1.3594 7 0.1942   

Falta de ajuste 0.6768 3 0.2256 1.3219 0.3841 
Error puro 0.6826 4 0.1707   
R2:0.9940; R2 aj:0.9896 

*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
A partir de los diagramas de Pareto para cada variable de respuesta presentados en la Figura 
6.6 se ratifica la importancia de los factores seleccionados para el nuevo análisis de tal forma 
que los términos lineales de la densidad de corriente y tiempo tienen la mayor influencia en la 
reducción de DQO. Estos dos términos, junto a su interacción y el cuadrado de la densidad de 
corriente tienen significancia estadística en los costos operacionales del tratamiento completo. 
El nuevo modelo aporta principalmente la predicción del término de interacciones que tiene 
una influencia estadística del 7.1% sobre esos costos. 

 
Figura 6.6: Diagramas de Pareto estandarizado para a) Reducción de DQO global y b) Costos 

operacionales totales globales del esquema secuencial I con modelos de segundo orden 
 
Adicionalmente, con los modelos (6.4) y (6.5) se construyeron las gráficas de superficies de 
respuesta (Figura 6.7). Como se puede observar, la curvatura de la superficie de reducción de 
DQO (Figura 6.7.a) no es alta y genera que los valores máximos se encuentren en los extremos 
superiores de los factores, como se había concluido en la anterior sección. En la Tabla 6.6 se 
muestra que bajo esas condiciones se alcanza una reducción de DQO igual a 77.8%. En la Figura 
6.7.a se resalta adicionalmente el lugar geométrico de las condiciones mediante las cuales se 
alcanzan exactamente 72.4% de reducción de DQO, valor correspondiente al porcentaje 
necesario para alcanzar 1 g/l de DQO en el efluente final, como lo exige la legislación 
colombiana. La región donde los valores de densidad de corriente o de tiempo para OA son 
iguales o superiores a estas condiciones conforman lo que puede ser considerada como la zona 
permisible de operación. 
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Figura 6.7: Superficies de respuesta para a) Reducción de DQO global y b) Costos 
operacionales totales globales del tratamiento secuencial I. La linea resaltada en cada 
gráfica corresponden a las condiciones que permiten una reducción de DQO de 72.4% 

 
Tabla 6.6: Condiciones óptimas en la etapa de OA predichas para cada variable de respuesta 

del tratamiento secuencial I. 

Respuesta 
optimizado  

JOA 
(A/m2) 

tOA 

(min)  

Valores predichos 

Ϸ╡╓╠╞
╖■▫╫ ἍἛἸἢ╖■▫╫(USD/m3) 

Ὑ  783 102.4 77.8 23.87 

#/Ð4(USD/m3) 332.5 17.6 63.7 3.45 
 

La zona permisible de operación fue proyectada sobre los costos operacionales totales del 
tratamiento (Figura 6.7.b). Así, se hizo evidente que la operación en esta zona conlleva a los 
costos operacionales más altos del tratamiento completo. La tendencia en la Figura 6.7.b 
muestra que casi en la totalidad del intervalo experimental los costos disminuyeron al 
disminuir l os factores; sin embargo, el mínimo valor no se encontró en el extremo inferior de 

a) 

b) 
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tales factores, como se puede ver en la Tabla 6.6, sino que se localizó en condiciones cercanas 
a ese extremo. En contraste, las observaciones experimentales muestran que la menor 
densidad de corriente genera el mínimo consumo de energía (o potencial de celda) y, teniendo 
en cuenta la preponderancia de este consumo sobre los costos operacionales, ambos puntos 
mínimos deberían estar localizados en las mismas condiciones. Para aproximarse mejor a esas 
observaciones se ajustó el potencial eléctrico promedio de celda obtenido en cada ensayo del 
DCC a un modelo polinómico de segundo orden (los datos recolectados de estos potenciales 
eléctricos junto a los cálculos del gasto energético a partir de esos potenciales se presentan en 
la Tabla B.2 del Anexo B) para relacionarlo directamente con los factores experimentales. Tal 
modelo se describe en la ecuación (6.6):  

Ὗ υȢυυχωςȢωςπρπϽὸ ρȢρψψρπϽὐ ρȢψωρρπϽὸ χȢπψσρπ Ͻὸ

Ͻὐ τȢσπχρπϽὐ  
(6.6) 

con Ὗ en voltios. Utilizando el potencial eléctrico de celda como variable de respuesta se realizó 
el análisis estadístico ANOVA para conocer la significancia del modelo. Sus resultados se 
resumen en la Tabla 6.7. Con ella se observó que el modelo completo es adecuado para 
representar el comportamiento del voltaje y que también puede explicar adecuadamente su 
variabilidad. Para determinar la influencia de cada uno de los términos del modelo se 
construyó el correspondiente diagrama de Pareto (Figura 6.8). El diagrama ilustra que solo la 
densidad de corriente tiene una significancia estadística y que el modelo propuesto se puede 
simplificar al uso únicamente de este término ya que solo él tiene más del 95% de influencia 
sobre la respuesta. A partir de esto la función de potencial eléctrico finalmente se transformó 
a: 

Ὗ σȢφςρπυȢωρωρπ Ͻὐ (6.7) 

La ecuación (6.7) se consideró adecuada para representar los datos según la baja significancia 
estadística del valor-p para la falta de ajuste y el comparable valor de R2aj al del modelo original 
(Tabla 6.7, Potencial eléctrico con un factor). Este modelo también fue consecuente con los 
fenómenos ocurridos en la práctica ya que bajo las condiciones galvanostáticas que se 
garantizaron en la celda, la variación del voltaje inicial fue pequeña a lo largo del tiempo en la 
mayoría de ensayos. Generalmente ese cambio fue hacia valores menores de voltaje propiciado 
probablemente por la difusión de especies iónicas en el grafito que mejoraron su 
conductividad eléctrica.  
 

Tabla 6.7: ANOVA de los modelos propuestos para el potencial eléctrico en la etapa OA del 
esquema secuencial I.  

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

Potencial 
eléctrico (U) 

Modelo 11.651 5 2.3302 24.672 2.612×10-4 
Residuales 0.6611 7 9.445×10-2   

Falta de ajuste 0.1117 3 3.724×10-2 0.2711 0.8439 
Error puro 0.5494 4 0.1374   
R2:0.9463; R2

aj:0.9079 

Potencial 
eléctrico (U) 
con un 
Factor  

Modelo 11.220 1 11.220 112.98 4.005×10-7 
Residuales 1.0924 11 9.931×10-2   

Falta de ajuste 0.5430 7 7.757×10-2 0.5647 0.7610 
Error puro 0.5494 4 0.1374   
R2:0.9113; R2

aj:0.9032 
*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 
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Figura 6.8: Diagrama de Pareto estandarizado para el potencial eléctrico de la OA en el 

esquema secuencial I 
 

La ecuación (6.7) se reemplazó en la relación empleada para determinar el consumo de energía 
(ecuación (2.15)). Con este consumo más los costos operacionales totales de EC se obtuvo la 
ecuación de los costos operacionales totales globales: 

#/Ð4 ρȢρυψρπϽὐϽὸ ρȢψωςρπ ϽὐϽὸ ςȢπφ (6.8 ) 

Esta ecuación también representa correctamente la variabilidad de los costos operacionales 
experimentales pues tiene un R2 de 91.12% y R2 ajustado de 90.32% y, como se puede observar 
en la Tabla 6.8, predice un valor mínimo de costos en el extremo inferior del intervalo 
experimental para JOA y tOA. De otro lado, se observa que bajo estas condiciones se obtiene una 
reducción de DQO alejada del objetivo. 
 

Tabla 6.8: Condiciones óptimas para los costos operacionales totales globales del 
tratamiento secuencial I a través de la nueva función. 

Respuesta optimizada 
JOA 

(A/m2) 
tOA 

(min)  

Valores predichos 

Ϸ╡╓╠╞
╖■▫╫* ἍἛἸἢ╖■▫╫(USD/m3) 

#/Ð4 (USD/m3) a partir del 
ajuste del potencial de celda 

300 17.6 62.0 2.571 

*Predicho por la ecuación (6.4) 

 
Para corroborar las capacidades predictivas de los dos modelos propuestos para los costos 
operacionales totales globales de tratamiento se construyó el diagrama de paridad (Figura 
6.9). En él se comparan ambos modelos frente a los datos reportados en la Tabla 6.4. Se 
observó que el modelo de costos operacionales ajustado a partir del potencial de celda tiene 
mejores predicciones en zonas intermedias o bajas mientras que el modelo que ajusta 
directamente los datos tiene mejores predicciones en valores de costos operacionales altos. 
Teniendo en cuenta que el diseño del tratamiento debe estar en la zona baja o intermedia de 
costos operacionales (la condición ideal sería que se ubique en los costos más bajos para que 
el tratamiento sea de gran interés para las empresa productora de café soluble pero en dicha 
zona no se consiguen altas reducciones de DQO), el modelo a partir de la función de potencial 
de celda fue considerado como el más adecuado para las simulaciones subsecuentes. 
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Figura 6.9: Diagrama de paridad para los costos operacionales totales globales del esquema 
secuencial I. Ajuste CopTGlob: modelo ajustado directamente con los datos; Ajuste U: modelo 

que utiliza el ajuste del potencial eléctrico de la OA 
 
Optimización restringida de los costos operacionales para el esquema secuencial I 

Utilizando el modelo de costos operacionales totales globales a partir del ajuste del potencial 
de celda (ecuación (6.8)) se construyó una nueva superficie de respuesta (Figura 6.10). La zona 
permisible de operación fue proyectada sobre ella (curva azul en la Figura 6.10) para mostrar 
gráficamente los costos operacionales requeridos para alcanzar los requisitos de la norma 
colombiana. Como se puede observar, sobre la región demarcada por la curva azul, existe un 
mínimo valor de los costos operacionales totales de tratamiento. Las coordenadas particulares 
de este mínimo se hallaron a partir de la optimización (i.e., minimización) de la función de 
costos (ecuación (6.8)) restringida a alcanzar al menos 72.4% de reducción de DQO (reducción 
calculada con la ecuación (6.4)). Los resultados se muestran en la Tabla 6.9. 
 

 
Figura 6.10: Superficie de respuesta para los costos operacionales totales del esquema 

secuencial I y su valor mínimo dentro de la zona de operación 
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Tabla 6.9: Condiciones de la etapa OA para alcanzar los costos operacionales mínimos y 
cumplir  los requisitos de ley mediante el esquema secuencial I. 

Tipo de óptimo 
JOA 

(A/m2) 
tOA 

(min)  
ἍἛἸἢȢἢἺἩἼ 

(USD/m3) 
Ϸ╡╓╠╞

╖■▫╫ 

Óptimo #/Ð4 

con restricciones 
425.4 102.4 10.53 72.4 

 
En la Figura 6.11 se extrajo el contorno de la superficie de respuesta para evidenciar de forma 
más clara la respuesta al problema de optimización. Se observa que varias curvas de costos 
constantes entran a la zona de operación (limitada con línea discontinua) pero la curva de 
menor valor que interseca la región lo hace en sus límites con unos costos de 10.527 USD/m3. 
El punto de intersección es el punto óptimo (P.O) reportado en la figura y se localiza en las 
coordenadas reportadas en la Tabla 6.9. Con los contornos de los costos y la zona de operación 
también se puede observar que el mínimo tiempo requerido para alcanzar el objetivo de 
reducción de DQO es 65.4 minutos con una densidad de corriente en el extremo superior del 
intervalo experimental (783 A/m2). Bajo esas condiciones se obtiene un costo operacional de 
15.5 USD/m3, valor que es mayor que el punto óptimo encontrado debido a que se requiere 
una densidad de corriente mayor. De allí que en el proceso diseñado sea más conveniente, 
desde el punto de vista económico, operar con mayor tiempo de reacción y baja densidad de 
corriente que lo contrario (corto tiempo de operación pero alta densidad de corriente). 

 
Figura 6.11: Contorno para los costos operacionales y curva de operación para la reducción 

de DQO de 72.4% (línea discontinua) del esquema secuencial I 
 
Las condiciones reportadas en la Tabla 6.9 se validaron experimentalmente y con ellas se 
desarrolló un estudio cinético detallado del sistema que se presentará en la sección 6.3.5. 



 

6.3.4 Esquema secuencial II: Tratamiento EC-OA con electrodos de 
DDB y acero inoxidable en la etapa de OA 
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Etapa de EC empleando Na2SO4 como electrolito de soporte 

Debido a que la propuesta del segundo esquema secuencial EC-OA considera desde su primera 
etapa de tratamiento el uso de Na2SO4 como electrolito de soporte, se evaluó el efecto de 
reemplazar el NaCl en la etapa de EC. Para ello se analizaron dos concentraciones de Na2SO4 

(Tabla 6.10). La primera, 2.416 g/l, necesaria para garantizar la misma conductividad eléctrica 
que la suministrada por la concentración optimizada de NaCl (i.e., una concentración de Na2SO4 
para alcanzar una conductividad eléctrica igual a 3.74 mS/cm, conductividad que corresponde 
a la obtenida con 1.777 g/l de NaCl). La segunda, 4.327 g/l, correspondiente a la misma 
concentración de NaCl optimizada pero expresada en molaridad (i.e., una concentración de 
Na2SO4 igual a 0.0304 M que equivale a la misma molaridad de NaCl). Las pruebas se 
desarrollaron manteniendo las demás condiciones de operación optimizadas para EC en el 
capítulo 4 (Dist=3mm, J=150A/m 2, VA=350 RPM y t=60 min). En la Tabla 6.10 se incluyen los 
resultados obtenidos para el proceso EC optimizado en ese capítulo con el objetivo de 
establecer comparaciones.  
 
El reemplazo de electrolito de soporte de NaCl por Na2SO4 en la EC afecta principalmente la 
reducción de color, disminuyendo en cerca del 8%. La reducción de DQO adicionalmente 
disminuye en más del 5%. Ambas menores eficiencias se debieron posiblemente a la menor 
formación de flóculos y/o su mayor fragilidad observada durante las pruebas de EC con iones 
sulfatos. Esto es consistente con los valores de pH final del agua tratada, los cuales fueron más 
altos cuando usando Na2SO4 de tal forma que debió existir una menor formación de hidróxidos 
insolubles para mantener más iones hidroxilo en solución. Respecto a los costos no hay un 
marcado incremento cuando se utiliza Na2SO4 aunque este electrolito sea más costoso que 
NaCl debido a que su consumo no es alto. De hecho es más importante el costo que representa 
el consumo energético, aspecto que se evidencia cuando se incrementa la concentración de 
Na2SO4 de 2.416 g/l a 4.327 g/l con lo que se aumenta la conductividad eléctrica y disminuye 
el consumo de energía en cerca de 0.5 kWh/m3, repercutiendo finalmente en una reducción 
pequeña de los costos operacionales totales. 
 
Para reducir el consumo energético y los costos operacionales en los análisis subsecuentes del 
esquema EC-OA con ánodo de DDB y cátodo de acero inoxidable en la etapa de OA se utilizará 
entonces una concentración de Na2SO4 igual a 4.327 g/l (igual molaridad del electrolito de 
soporte que la EC optimizada con NaCl). 
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Tabla 6.10: Influencia del electrolito y su concentración en la etapa de EC. 

Condiciones de 
Operación 

Variable 
EC óptima 

(capítulo 4) 
Igual 

conductividad 
Igual 

molaridad 

Pareja de electrodos 
Ánodo: Fe; 

Cátodo: A. Inox 
Ánodo: Fe; 

Cátodo: A. Inox 
Ánodo: Fe; 

Cátodo: A. Inox 

Tipo de sal NaCl Na2SO4 Na2SO4 

Concentración másica 
(g/l)  

1.777  2.416  4.327  

Concentración molar 
(M) 

0.0304  0.0170  0.0304  

Conductividad inicial 
(mS/cm) 

3.74  3.74  5.97  

Resultados 
promedio 

de los ensayos 
experimentales 

%Reducción de color 94.7±0.9 86.5±3.2 87.00±2.6 

%Reducción de DQO 55.7±2.3 48.3±3.3 49.1±2.8 

Consumo de energía 
eléctrica (kWh/m3) 

3.90±0.31  4.06±0.22  3.53±0.12  

COpT (USD/m3) 2.06±0.02  2.27±0.07  2.189±0.190  

pH final 9.2±0.1 11.05±0.45 10.91±0.39 
 A. Inox: acero inoxidable 

 
Significancia estadística de los factores operacionales de la etapa de OA para el 
esquema secuencial II 

De forma similar como se realizó con el esquema EC-OA con electrodos de grafito y acero en la 
etapa de OA, a través de un diseño factorial fraccionado de resolución IV, se analizó 
estadísticamente el efecto de seis variables en la etapa de OA para el esquema con electrodos 
de DDB y acero inoxidable: JOA, tOA, ὅ , pHiOA, DistOA y VAOA, generando un diseño de 16 

experimentos. Se utilizaron adicionalmente 3 puntos centrales para evaluar el error 
experimental (número total de ensayos: 19). El rango experimental de la mayoría de variables 
se mantuvo igual que para el sistema de OA con grafito-acero para poder establecer 
comparaciones. El pH se exploró nuevamente en un rango de condiciones ácidas y básicas 
considerando que al final del proceso de EC el valor de pH es alto (i.e., evaluación de la 
alternativa sin ajuste de pH) y que algunos autores recomiendan la operación del ánodo de 
DDB bajo condiciones neutras o ácidas (Norma et al., 2012). Teniendo en cuenta que el proceso 
de EC es menos eficiente con Na2SO4, el intervalo de tiempo se modificó a 60 y 150 minutos, 
generando así condiciones en las variables de respuesta que cumplan la norma ambiental 
colombiana.  
 
En la Tabla 6.11 se presenta la matriz del diseño experimental y los resultados obtenidos. Las 
variables de respuesta seleccionadas fueron la reducción de DQO, la reducción de color y los 
costos totales de operación para el tratamiento completo (globales). También se monitoreó el 
pH final del efluente para conocer si el tratamiento alcanza los límites sin requerir reactivos 
adicionales. En este caso no se midió la cantidad de sólidos suspendidos porque la mayoría 
fueron retirados en la EC y en OA se genera una cantidad despreciable como se reportó en las 
secciones anteriores utilizando un cátodo de acero inoxidable. Como se puede observar en la 
tabla, once ensayos alcanzaron los requisitos de la legislación colombiana respecto a la 
concentración de DQO. Ellos tienen como característica común que la etapa de OA empleó más 
de 105 minutos de operación. De esos, seis se encuentran dentro de los límites de pH permitido 
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(resaltados en azul). El ensayo # 15 comienza a un pH de 11, valor cercano a las condiciones 
finales de EC (Tabla 6.10), y al finalizar el tratamiento produce un efluente cercano a entrar al 
rango de pH establecido por la legislación colombiana. Por otro lado, el ensayo # 18 (resaltado 
en violeta) además de cumplir con todos los requisitos exigidos por la legislación colombiana 
es el proceso más económico dentro de ese grupo. Adicionalmente se encontró que en la 
mayoría de las condiciones evaluadas la reducción de color global es mayor a 90%. 
 
Tabla 6.11: Diseño experimental factorial fraccionado de resolución IV para el análisis de la 

etapa de OA en el esquema secuencial II. 

Factores analizados Variables medidas o calculadas 

Ens. JOA ╒ἚἩἡἛ
╞═  tOA 

▬╗░
╞═ 

DistOA VAOA 
DQO 
final 

pH 
Ϸ╡╓╠╞

╖■▫╫ Ϸ╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

╒╞▬╣╖■▫╫ 

# A/m2 g/l  min mm RPM g/l  final USD/m3 

1 300 4.32 60 3 3 125 1.23 2.9 66.5  90.4  5.51 

2 300 4.32 60 11 3 700 1.195 6.0 67.1  89.6  5.70 

3 300 4.32 150 3 18 700 0.613 2.8 83.3  95.2  15.56 

4 300 4.32 150 11 18 125 0.961 7.3 73.8  91.5  16.56 

5 300 14.00 60 3 18 700 1.218 3.0 68.1  90.5  6.79 

6 300 14.00 60 11 18 125 1.357 7.4 61.4  88.4  8.68 

7 300 14.00 150 3 3 125 0.830 3.0 78.2  93.5  10.06 

8 300 14.00 150 11 3 700 0.790 6.5 79.6  92.8  10.53 

9 500 9.16 105 7 10.5 412 0.955 6.3 75.7  93.5  17.49 

10 500 9.16 105 7 10.5 412 0.974 6.4 73.0  93.8  17.61 

11 500 9.16 105 7 10.5 412 0.983 6.1 74.9  93.0  17.34 

12 700 4.32 60 3 18 125 1.202 3.0 67.2  90.6  22.16 

13 700 4.32 60 11 18 700 1.212 6.5 68.1  89.5  27.42 

14 700 4.32 150 3 3 700 0.554 3.1 86.1  95.7  30.93 

15 700 4.32 150 11 3 125 0.491 9.1 87.2  95.1  29.85 
16 700 14.00 60 3 3 700 1.019 3.0 74.0  92.0  12.01 

17 700 14.00 60 11 3 125 1.039 6.5 73.1  90.9  11.96 

18 700 14.00 150 3 18 125 0.511 3.0 87.1  96.0  36.98 

19 700 14.00 150 11 18 700 0.498 6.2 85.8  95.1  38.76 

 
Análisis estadístico 

Un análisis estadístico de los datos experimentales considerando solo efectos principales de 
los factores, sin sus interacciones debido al tipo de resolución del diseño experimental, 
permitió obtener los siguientes modelos lineales de regresión: 

Ὑ πȢυρπρρȢυψφρπ Ͻὐ  ρȢπςωρπ Ͻὅ ρȢφπυρπϽὸ ςȢςςχ

ρπϽὴὌ  ρȢτρρρπ ϽὈὭίὸ  σȢψτρρπ Ͻὠὃ  
(6.9) 

Ὑ πȢψφυυτȢπχτρπ Ͻὐ  ρȢωψςρπ Ͻὅ τȢυωπρπϽὸ ρȢφωχ

ρπϽὴὌ ςȢχφρρπϽὈὭίὸ  ψȢψωςρπ Ͻὠὃ  
(6.10) 

ὅὕὴὝ ρωȢχψςρ τȢπψτρπ Ͻὐ πȢςσρσϽὅ  πȢρςσφϽὸ  πȢρτχω

ϽὴὌ  πȢτφωχϽὈὭίὸ ρȢςψυρπ Ͻὠὃ  
(6.11) 
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En la Tabla 6.12 se presentan los resultados de ANOVA para cada variable de respuesta. De 
acuerdo a ellos, los modelos lineales son estadísticamente significativos para todas las 
variables de respuesta pero su forma lineal sin interacciones es adecuada únicamente para 
representar la reducción de DQO y la reducción de color. Adicionalmente para ambas variables 
R2 y R2 ajustado son superiores a 0.8 mostrando así que los modelos explican un alto 
porcentaje de la variación de las respuestas. Para el caso de la evaluación de los costos 
operacionales el modelo lineal sin interacciones no fue el más adecuado pese al alto valor de 
R2 y R2 ajustado. Esto puede ser consecuencia de la influencia de la interacción de las variables 
como por ejemplo entre densidad de corriente y distancia inter-electrodos que, según las 
observaciones, tienen efecto sobre los gastos energéticos. Estos aspectos fueron considerados 
en la evaluación del modelo de segundo orden a través del diseño experimental posterior. 
 

Tabla 6.12: ANOVA de los modelos lineales para la reducción de DQO, reducción de color y 
los costos operacionales totales globales para el esquema secuencial II. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
medio 

Razón F Valor-p 

╡╓╠╞
╖■▫╫ 

Modelo 0.1050 6 1.750×10-2 29.8192 1.546×10-6 
Residuales 7.041×10-3 12 5.868×10-4   

Falta de ajuste 6.663×10-3 10 6.663×10-4 3.5208 0.2414 
Error puro 3.785×10-4 2 1.892×10-4   
R2:0.9371; R2aj:0.9057 

╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

Modelo 8.813×10-3 6 1.469×10-3 18.564 1.992×10-5 
Residuales 9.495×10-4 12 7.912×10-5   

Falta de ajuste 9.177×10-4 10 9.177×10-5 5.7704 0.1566 
Error puro 3.181×10-5 2 1.590×10-5   
R2:0.9027; R2 aj:0.8541 

╒╞▬╣╖■▫╫ 

(USD/m3) 

Modelo 1788.8 6 298.13 26.310 3.073×10-6 
Residuales 135.98 12 11.331   
Falta de ajuste 135.94 10 13.594 737.96 1.354×10-3 
Error puro 3.684×10-2 2 1.842×10-2   
R2:0.9293; R2 aj:0.8940 

*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
En la Figura 6.12 se presentan los diagramas de Pareto para cada variable de respuesta. Para 
las reducciones globales el tiempo fue la variable con mayor influencia estadística, mientras 
que para los costos operacionales lo fue la densidad de corriente. Para la reducción de DQO las 
variables que tuvieron significancia estadística fueron el tiempo y la densidad de corriente, 
resultados similares a los encontrados con el esquema secuencial I. Adicionalmente, para la 
reducción de color, el pH fue estadísticamente significativo, de tal forma que cuando sus 
valores fueron bajos la reducción de color fue mayor. Esto puede contrastarse con el 
comportamiento típico de las melanoidinas que pudieron permanecer remanentes en el 
efluente después de EC cuyo incremento de color con los valores altos de pH ya ha sido 
evidenciado (capítulo 5). 
 
Los diagramas de Pareto para las reducciones (DQO y color) pueden aportar cierta información 
sobre el tipo de mecanismo de degradación involucrado en la OA. Con la baja influencia 
estadística de la concentración de Na2SO4 sobre estas respuestas (menos del 0.5%), la 
generación in situ de persulfatos como agentes oxidantes, que claramente dependen de la 
concentración de esa sal (Souza et al., 2017), parece aportar muy poco como mecanismo de 
eliminación de contaminantes o de color. De otro lado, la agitación tiene poco efecto sobre las 
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variables de reducción evidenciando que el fenómeno de oxidación ocurre probablemente de 
forma homogénea con los agentes oxidantes distribuidos ampliamente en todo el volumen de 
reacción. 
 

  

 

  
Figura 6.12: Diagramas de Pareto estandarizado para a) Reducción de DQO global  

b) Reducción de color global y c) Costo operacional total global para el esquema secuencial II 
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Todos los factores operacionales tuvieron influencia estadística sobre los costos operacionales 
totales globales. Sin embargo, las conclusiones que se pueden extraer en relación a esta 
variable de respuesta no son completamente confiables debido a la falta de ajuste del modelo. 
Esto significa que sobre los costos operacionales puede existir alguna influencia adicional de 
las interacciones de los factores o de sus términos de segundo orden que disminuyen las 
importancias relativas presentadas en la Figura 6.12c. No obstante, la mayoría de factores 
influyó directamente sobre los costos a excepción del electrolito de soporte que, al 
incrementar la conductividad de la solución, disminuyó el consumo energético. Estas 
tendencias son consecuentes con las observaciones y los fundamentos teóricos del proceso de 
OA. De esta forma, si se fijan las condiciones de operación en el límite inferior de la mayoría de 
factores, se obtienen los menores costos operacionales. 

 
Con el objetivo de obtener un modelo que represente mejor el comportamiento de los costos 
operacionales de la etapa de OA en el sistema de tratamiento y su posterior optimización se 
propuso complementar el estudio con un DBB utilizando las variables densidad de corriente, 
tiempo y distancia entre electrodos. Su selección se basó en el hecho que esas variables 
representan el 98.4% de los efectos estandarizados para los costos operacionales totales, como 
se puede ver en la Figura 6.12c. Adicionalmente, con el nuevo diseño experimental propuesto, 
se exploró la posible interacción entre estos factores y también de sus términos de segundo 
orden. A diferencia del sistema secuencial I donde se seleccionó un DCC, en el sistema 
secuencial II se utilizó un DBB para la optimización del proceso teniendo en cuenta que para 
este sistema se incluyó un factor adicional (distancia entre electrodos) y que así el DBB 
significó mayor economía de ensayos. 
 
En la Tabla 6.13 se presentan las posibles condiciones de operación para las variables que no 
se seleccionaron para la optimizaron en el DBB. Las coordenadas de la densidad de corriente, 
el tiempo, la distancia inter-electrodos  y la velocidad de agitación en la tabla se han fijado con 
el fin de alcanzar la reducción de DQO establecida por la legislación con los menores costos 
operacionales. El caso 1, en la Tabla 6.13, involucra la concentración de Na2SO4 y el valor de 
pH que, según el comportamiento predicho por los modelos, representa los más bajos costos 
operacionales con alta reducción de DQO. En los casos 2 y 3 se disminuyó la concentración de 
Na2SO4 haciendo evidente su impacto sobre los costos operacionales. En el caso 4 se retomó el 
caso base pero se modificó su pH a 7 y en los siguientes dos casos nuevamente se disminuyó 
la concentración de Na2SO4. De la misma forma se evaluó un pH de 11. Con los casos evaluados 
se muestra que el cambio en la concentración de sal, a un pH fijo, modifica en tan solo 1% la 
reducción de DQO y en menos del 0.5% la reducción de color. Por otro lado, la variación del pH 
modifica en menos de 2% ambas reducciones. Respecto a los costos es evidente que la 
concentración alta de Na2SO4 puede significar cerca de 2 USD/m3 de ahorro frente al uso de la 
concentración del extremo inferior, mientras que utilizar un pH de 3 puede significar un ahorro 
de 1USD/m3 de agua tratada frente a un proceso que inicia a un pH de 11. No obstante, los 
costos presentados deben ser considerados como una primera aproximación ya que el modelo 
aun no es el más adecuado para realizar las predicciones. 
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Tabla 6.13: Diferentes condiciones analizadas para el esquema EC-EO y sus efectos  en el 
tratamiento estimados por los modelos lineales. 

Variables del modelo 
Valores calculados por los 

modelos 

Caso 
JOA tOA DistOA VAOA ╒╝╪╢╞

╞═  
▬╗░
╞═ Ϸ╡╓╠╞

╖■▫╫ Ϸ╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

╒╞▬╣╖■▫╫ 

USD/m3 A/m2 min mm RPM g/l  

1 300 150 3 125 14.00 3 80.7  94.5  9.78 

2 300 150 3 125 9.16 3 80.2  94.4  10.90 

3 300 150 3 125 4.32 3 79.7  94.3  12.02 

4 300 150 3 125 14.00 7 79.8  93.8  10.38 

5 300 150 3 125 9.16 7 79.23  93.7  11.50 

6 300 150 3 125 4.32 7 78.8  93.6 12.61 

7 300 150 3 125 14.00 11 78.9  93.1  10.97 

8 300 150 3 125 9.16 11 78.4  93.0  12.09 

9 300 150 3 125 4.32 11 77.9  92.9  13.21 

 
Desde el punto de vista económico la mejor alternativa de operación del esquema secuencial 
II debería considerar la mayor concentración de Na2SO4 y el pH más bajo. En primera instancia, 
no existen requerimientos de ley que limite la concentración de sulfatos en los efluentes 
relacionados con la industria de café soluble. No obstante, altas concentraciones de sulfatos 
pueden promover la eutrofización del cuerpo de agua donde finalmente se dispone el efluente 
tratado (Lamers et al., 2002). Teniendo en cuenta que la protección ambiental es un objetivo 
fundamental de este trabajo, para los posteriores análisis se seleccionó la concentración más 
baja de electrolito de soporte (4.32 g/l) como condición adecuada para esta variable de forma 
similar a lo realizado en el esquema I y reconociendo de antemano que esto implicará mayores 
gastos energéticos y costos de operación. 
 
Por otra parte, aunque un pH inicial de 3 podría generar un menor costo operacional, con los 
resultados del diseño experimental (Tabla 6.11) se puede establecer que al final del proceso 
probablemente se obtendrá un valor de pH similar a su valor inicial, implicando 
posteriormente una adición importante de reactivos para alcanzar el rango permisible por la 
legislación colombiana. Esto se aleja del propósito de diseñar un proceso con mínimos 
requerimientos de reactivos. La alternativa ante esto sería operar el proceso a un pH de 7 u 11. 
Un pH de 11, sin embargo, podría ocasionar un incremento en los costos operacionales del 
tratamiento completo de 0.6 USD/m3 respecto a un pH de 7. De allí que en los análisis 
subsecuentes se ajuste el pH inicial de OA a 7. 
 
DBB restringido a las variables estadísticamente más significativas de OA en el esquema 
II 

A partir de los resultados previos se concluyó que la densidad de corriente y el tiempo de 
operación de OA principalmente tuvieron influencia sobre la reducción de DQO global. 
También se mostró la necesidad de postular un mejor modelo para caracterizar el 
comportamiento de los costos operacionales frente a variables significativas como JOA, tOA y 
DistOA. Este debe incluir interacciones de estos factores o términos de mayor orden para tener 
un mejor ajuste a los datos experimentales. Para cumplir ese objetivo y optimizar el 
tratamiento, se evaluaron esos tres factores en un DBB. Sus resultados se presentan en la Tabla 
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6.14. El orden cronológico del diseño experimental fue aleatorizado aunque se reportan los 
datos en orden creciente de los factores para analizar sus tendencias. 
 

Tabla 6.14: DBB para el sistema secuencial II. Factores principales de la etapa de OA y 
resultados de las variables dependientes. 

Factores Variables medidas o calculadas 

Ensayo JOA tOA DistOA 
Ϸ╡╓╠╞

╖■▫╫ 
╒╞▬╣╖■▫╫ 
USD/m3 

DQO final 
g/l  

pH 
fina l 

╡╒▫■▫►
╖■▫╫ 

# A/m2 min mm 

1 300 60 10.5 67.0  7.256 1.173 4.87 95.9  

2 300 105 3 71.3  7.894 1.033 5.27 97.2  

3 300 105 18 72.7  14.538 0.993 5.29 97.5  

4 300 150 10.5 76.3  15.139 0.87 6.01 98.2  

5 500 60 3 70.2  8.688 1.051 5.22 97.4  

6 500 60 18 65.6  17.139 1.23 5.275 95.9  

7 500 105 10.5 76.3  22.615 0.851 5.8 97.3  

8 500 105 10.5 76.4  22.013 0.858 5.84 96.2  

9 500 105 10.5 75.2  22.767 0.906 5.4 97.7  

10 500 150 3 84.3  19.721 0.628 6.33 98.3  

11 500 150 18 81.8  42.562 0.65 6.49 96.5  

12 700 60 10.5 71.3  20.656 1.021 5.41 95.5  

13 700 105 3 76.7  23.844 0.856 6.58 97.6  

14 700 105 18 76.5  50.139 0.853 6.55 98.4  

15 700 150 10.5 86.5  49.155 0.491 7.51 98.4  
 
Con los resultados se evidenció que se requiere un tiempo mayor de 60 minutos en la etapa de 
OA para reducir la concentración de DQO a menos de 1 g/l. El valor de pH fluctúa 
considerablemente con los factores evaluados, de allí que solo algunas condiciones alcanzaron 
el rango de pH establecido por la legislación colombiana. Las condiciones que reúnen ambos 
requisitos de ley se resaltan en la Tabla 6.14. Entre este grupo, el ensayo # 4 es el que presentó 
los menores costos operacionales. Utilizando para este ensayo los modelos lineales de la 
sección previa se puede predecir una reducción de DQO de 77.73% y un costo operacional de 
16.138 USD/m3. Estos valores fueron cercanos a los datos experimentales teniendo en cuenta 
que fueron modelos simplificados. Una opción más económica se puede observar en el ensayo 
# 3 que además cumple los niveles de DQO. Aunque el pH se encuentre por debajo de la norma 
su ajuste no modificaría la reducción de DQO alcanzada. El color también se midió para cada 
ensayo y se pudo concluir que al final de proceso se obtiene, con cualquier condición dentro 
del rango experimental, una decoloración superior al 95%. Considerando que con cualquier 
condición en el rango estudiado se obtiene una reducción de color alta, en esta sección se 
ajustaron únicamente modelos polinómicos para la reducción de DQO y los costos 
operacionales totales globales con el fin de establecer una posterior optimización, los modelos 
que se obtuvieron fueron:  

Ὑ πȢυφυφςȢψτωρπϽὸ ςȢσφπρπϽὐ ρȢυυςρπϽὈὭίὸρȢςπς

ρπ Ͻὸ ρȢρφφρπϽὸ Ͻὐ ρȢτψρρπϽὸ ϽὈὭίὸ ςȢσσυ

ρπ Ͻὐ ςȢχυπρπ Ͻὐ ϽὈὭίὸρȢςψσρπ ϽὈὭίὸ 

(6.12) 
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ὅὕὴὝ ςςȢωσςπȢρρψχϽὸ φȢυωυρπ Ͻὐ ρȢψπρϽὈὭίὸσȢφχψρπ Ͻὸ  

υȢχςχρπ Ͻὸ Ͻὐ ρȢπφφρπϽὸ ϽὈὭίὸ σȢσςψρπ Ͻὐ σȢςχυ

ρπ Ͻὐ ϽὈὭίὸυȢτφχρπ ϽὈὭίὸ 

(6.13) 

En la Tabla 6.15 se muestran los valores correspondientes al análisis de varianza de cada 
respuesta. Los modelos propuestos son estadísticamente significativos y se pueden considerar 
adecuados para ambas respuestas al nivel de confianza del 95.0% dado que el valor-p para la 
falta de ajuste muestra una baja significancia estadística. Adicionalmente, los coeficientes de 
determinación, R2, muestran que los modelos pueden explicar un alto porcentaje de la 
variabilidad en esas respuestas seleccionadas.  
 

Tabla 6.15: ANOVA para los modelos de reducción de DQO global y costos operacionales 
totales globales del esquema secuencial II. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
Medio 

Razón F Valor-p 

╡╓╠╞
╖■▫╫ 

Modelo 4.651×10-2 9 5.168×10-3 14.915 4.211×10-3 
Residuales 1.732×10-3 5 3.462×10-4   
Falta de ajuste 1.641×10-3 3 5.461×10-4 11.565 8.062×10-2 
Error puro 9.443x10-5 2 4.711×10-5   
R2:0.9641;R2aj:0.8994     

╒╞▬╣╖■▫╫ 
(USD/m3) 

Modelo 2667.2 9 296.36 530.15 6.587x10-7 
Residuales 2.7950 5 0.5590   
Falta de ajuste 2.4770 3 0.8257 5.1928 0.1657 
Error puro 0.3180 2 0.1590   
R2:0.9989; R2aj:0.9971     

*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
Con los modelos propuestos y a partir del análisis de varianza se construyeron los diagramas 
de Pareto para cada respuesta (Figura 6.13). El tiempo de operación y la densidad de corriente 
de OA tienen influencia estadística para la reducción de DQO. Por otro lado, todos los factores 
analizados influyen sobre los costos operacionales totales, incluso algunas interacciones y 
términos cuadrados. Estos últimos resultados favorecieron para que la falta de ajuste del 
modelo polinómico sea despreciable a diferencia del modelo lineal inicialmente postulado.  
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Figura 6.13: Diagramas de Pareto para a) Reducción de DQO global, b) Costos operacionales 

totales globales del esquema secuencial II 
 

Usando los modelos propuestos se construyeron superficies de respuesta para conocer el 
comportamiento de las reducciones de DQO y los costos operacionales totales en función de 
los factores con mayor importancia estadística (Figura 6.14). Se utilizó la distancia inter-
electrodos (3mm) como parámetro fijo para las superficies de respuesta. Las reducciones de 
contaminantes incrementaron con la densidad de corriente por el incremento en la velocidad 
de generación de radicales hidroxilo y con el tiempo debido a la continua oxidación de los 
contaminantes en las cercanías del ánodo. Por otro lado los costos operacionales disminuyeron 
con los factores expuestos ya que el consumo de energía depende directamente del tiempo y 
la corriente eléctrica.  
 
En la superficie de respuesta de la reducción de DQO se demarcó, como en el esquema 
secuencial I, una zona de operación (Figura 6.14a). Esta zona corresponde a los tiempos y las 
densidades de corriente para la OA que permiten alcanzar la concentración de DQO exigida 
por la legislación colombiana (reducción de DQO mayor a 72.4%). Adicionalmente, se 
representó dicha zona en la respuesta de costos operacionales (Figura 6.14b) mostrando que 
el tratamiento puede tener costos operacionales desde valores intermedios (i.e., 7.5 USD/m3) 
hasta valores considerablemente altos (i.e., 33 USD/m3) para cumplir los requisitos de ley.  
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Figura 6.14: Superficies de respuesta para a) Reducción de DQO, b) Costos operacionales 

totales Globales como función de la densidad de corriente y el tiempo de operación de la OA 
para el esquema secuencial II. DistOA: 3 mm 

 
A partir del comportamiento de las variables de respuesta se pueden establecer valores 
máximos de reducción de DQO o mínimos de costos operacionales. Estos valores se localizan 
en las coordenadas mostradas en la Tabla 6.16. Así se observa que los valores óptimos de 
reducción de contaminantes y de costos operacionales se encuentran en extremos opuestos; 
es decir, que las mayores reducciones de DQO se alcanzaron con los más altos costos 
operacionales. Según el modelo polinómico de costos operacionales, su mínimo valor se 
encuentra utilizando la menor densidad de corriente y el menor tiempo de operación para la 
OA pero con una distancia inter-electrodos grande. Tal resultado no coincide con las 
observaciones realizadas durante los ensayos ya que el potencial de celda suministrado a la 
etapa de OA siempre fue mayor cuando se incrementó la distancia inter-electrodos y esto 
debería incrementar su costo operacional. Por esta razón y aunque el análisis estadístico haya 
indicado que el modelo era adecuado para representar los costos operacionales el modelo tuvo 
una falencia de predicciones en la región de costos bajos.   

a) 

b) 
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Tabla 6.16: Condiciones óptimas en la etapa de OA predichas para cada variable de 
respuesta del tratamiento secuencial II. 

Respuesta 
optimizada 

JOA 

(A/m2) 
tOA 

(min) 
DistOA 
(mm) 

Valores predichos 

╡╓╠╞
╖■▫╫ ╒╞▬╣╖■▫╫(USD/m3) 

Ὑ  700 150 7.21 86.70% 42.485 
ὅὕὴὝ  (USD/m3) 300 60 16.37 65.88% 6.541 

 
Para obtener un nuevo modelo que supla dicha falencia en las predicciones, se ajustó primero, 
como en el sistema secuencial I, una ecuación que exprese la funcionalidad del potencial 
eléctrico de la OA con los factores experimentales.  La expresión obtenida fue: 

Ὗ πȢσχπττȢτφφρπ Ͻὸ ρȢπττρπ Ͻὐ πȢρτυσϽὈὭίὸςȢρπψρπ Ͻὸ

σȢπυφρπ Ͻὸ Ͻὐ υȢψχτρπϽὸ ϽὈὭίὸ υȢσφψρπϽὐ

ψȢπρσρπ Ͻὐ ϽὈὭίὸυȢπυωσρπ ϽὈὭίὸȢ  

(6.14) 

Los datos del potencial eléctrico promedio de la OA vinculados al DBB se reporta en la Tabla 
B.4 del anexo B. La Tabla ANOVA correspondiente al modelo se presenta en la Tabla 6.17. El 
modelo logró predecir el 99.53% de la variabilidad en el potencial eléctrico y fue adecuado 
estadísticamente para los datos experimentales recolectados.  
 

Tabla 6.17: Análisis de varianza para los modelos del voltaje. 

Respuesta Fuente 
Suma de 

cuadrados 
G.l.* 

Cuadrado 
Medio 

Razón F Valor-p 

Potencial 
eléctrico (U) 

Modelo 223.05 9 24.783 118.68 3.011×10-5 
Residuales 1.0441 5 2.9808   
Falta de ajuste 0.8962 3 0.2987 4.0390 0.2048 
Error puro 0.1479 2 7.396×10-2   
R2:0.9953; R2aj:0.9869    

Potencial 
eléctrico -  

tres efectos 

Modelo 221.68 3 73.894 337.21 4.195×10-11 
Residuales 2.4105 11 0.2191   

Falta de ajuste 1.4423 5 0.2885 1.7876 0.2495 
Error puro 0.9682 6 0.1614   

R2:0.9892; R2aj:0.9863    
*G.l.: Grados de libertad; aj: ajustado 

 
En la Figura 6.15 se incluye el diagrama de Pareto para esta respuesta. De acuerdo al diagrama, 
solo la densidad de corriente, la separación de electrodos y su interacción fueron 
estadísticamente significativas para el potencial de la OA. Esos tres efectos aportan el 99.3% 
de la significancia estadística total del modelo. Por esta razón la expresión del potencial 
eléctrico se puede simplificar  a la ecuación (6.15) 

Ὗ σȢπσυτȢχυυρπ Ͻὐ πȢρωφτϽὈὭίὸψȢπρσρπϽὐ ϽὈὭίὸ (6.15) 

sin que se incurra en mayores errores de ajuste y sin perder significancia estadística, según lo 
que se muestra en la parte inferior de la Tabla 6.17 (modelo presentado como “Potencial 
eléctrico- tres efectos”). Este modelo es consecuente con las observaciones realizadas donde 
la distancia entre electrodos y la densidad de corriente utilizada tuvieron un efecto evidente 
sobre el potencial de la OA.  
 



           
192 PROCESOS ELECTROQUÍMICOS PARA EL TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES PROVENIENTES DE LA 

INDUSTRIA DE CAFÉ SOLUBLE 

 
Figura 6.15: Diagrama de Pareto estandarizado para el potencial eléctrico de la OA en el 

esquema secuencial II 
 

Posteriormente, se reemplazó la ecuación (6.13) en la relación empleada para determinar el 
consumo de energía (ecuación (2.15)) y se encontró una expresión alternativa para calcular 
los costos operacionales totales globales del esquema secuencial II con 4 grados de libertad 
considerando los costos operacionales de EC (2.189 USD/m3 en promedio, según la Tabla 
6.10): 

#/Ð4 ωȢχυχρπ Ͻὸ Ͻὐ ρȢυςψρπϽὸ Ͻὐ φȢσρτρπ Ͻὸ Ͻὐ

ϽὈὭίὸςȢυχφρπ Ͻὸ Ͻὐ ϽὈὭίὸςȢρψω 
(6.16) 

 
El mínimo costo operacional total con el modelo alternativo y sus coordenadas se muestran en 
la Tabla 6.18. El punto óptimo de esta forma se encuentra en los menores valores de densidad 
de corriente, de tiempo de operación y de distancia entre electrodos de la etapa OA, resultado 
que es consecuente con las observaciones. 
 

Tabla 6.18: Condiciones óptimas para los costos operacionales totales globales del 
tratamiento secuencial II a través del modelo alternativo. 

Respuesta optimizada 
JOA 

(A/m2) 
tOA 

(min)  
DistOA 
(mm) 

Valores predichos 

Ϸ╡╓╠╞
╖■▫╫* ╒╞▬╣╖■▫╫(USD/m3) 

ὅὕὴὝ (USD/m3) a partir 
del ajuste del voltaje 

300 60 3 67.04 5.48 

*Predicho por la ecuación (6.12) 

 
El R2 y el R2 ajustado para el modelo alternativo fueron de 99.68% y 99.55%, respectivamente. 
Estos valores fueron equiparables con los obtenidos en el modelo ajustado directamente a los 
datos del diseño experimental. Para comparar las predicciones de los modelos respecto a los 
datos experimentales, se construyó un diagrama de paridad (Figura 6.16). Como se puede ver 
en ambos modelos, las predicciones son cercanas a los valores experimentales reportados en 
la Tabla 6.14 (valores cercanos a la línea de 45°). En costos bajos e intermedios (menores a 30 
USD/m3) el modelo alternativo es más cercano a la línea de 45° mientras que en valores 
superiores el modelo ajustado directamente parece tener mejor desempeño. Considerando 
que los costos ideales para el diseño del tratamiento deben estar en el intervalo de valores 
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bajos o intermedios, el modelo más pertinente para los cálculos subsecuentes es el obtenido a 
partir del ajuste del potencial de celda (ecuación (6.16)). 
 

 
Figura 6.16: Diagrama de paridad para los costos operacionales totales globales del 
esquema secuencial II. Ajuste CopTGlob: modelo ajustado directamente con los datos; 

Ajuste U: modelo a partir del ajuste del potencial eléctrico de la OA  
 
El óptimo de costos operacionales se encuentra lejos de alcanzar los requisitos de ley para la 
concentración de DQO como se hace evidente en la Tabla 6.18. Así, a continuación se plantea 
para el esquema secuencial II una optimización de costos restringida a la zona permisible de 
operación. 
 
Optimización restringida de los costos operacionales para el esquema secuencial II  

En la Figura 6.17 se muestra la superficie de respuesta para los costos operacionales generada 
con el modelo alternativo (ecuación (6.16)). Se utilizó como parámetro de la superficie una 
distancia de 3 mm, ya que permite obtener los menores costos operacionales. 
Simultáneamente, se graficó la zona de operación permisible para cumplir la norma ambiental 
respecto a DQO. Su intersección con los costos operacionales genera la curva resaltada en azul. 
Dentro de la región limitada por la curva se puede observar que las condiciones de operación 
permisibles, con los más bajos costos operacionales, se encuentran sobre la misma curva. Esto 
demuestra que, aunque el problema de optimización se haya planteado con una desigualdad 
como restricción (mayor o igual a 72.4%), la respuesta se obtiene exactamente cuando se 
alcanza la igualdad en la restricción debido a la forma que tiene la superficie. 
 
El contorno de la superficie se extrae en la Figura 6.18 junto a la curva que limita la región 
permisible de operación. En ella se observa que la intersección entre la curva límite de 
operación y la menor densidad de corriente evaluada genera los menores costos 
operacionales. Este punto óptimo es demarcado en la figura como P.O y se constituye como la 
respuesta al problema de optimización restringida. Las coordenadas exactas de los tres 
factores se encontraron numéricamente y se reportan en la Tabla 6.19. De esta forma se diseñó 
un proceso que, utilizando electrodos de DDB-acero en la etapa de OA y con Na2SO4 como 
electrolito de soporte, tiene menores costos operacionales que el esquema secuencial I y se 
encuentra libre de la posibilidad de generar sustancias organocloradas. Vale la pena 
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mencionar que este esquema de tratamiento requiere 11 minutos más que el esquema I. 
Analizando los contornos se puede observar que se podría diseñar un proceso más rápido para 
alcanzar los límites permisibles utilizando la máxima densidad de corriente (700 A/m2). Esto 
generaría un tiempo de operación para OA de cerca de 71 minutos (parte inferior de la Figura 
6.18) pero haría que su costo de operación se incremente hasta 15.91 USD/m3. 
 

 
Figura 6.17: Superficie de respuesta de los costos operacionales totales globales para el 

esquema secuencial II y su valor mínimo restringido a cumplir los requisitos de ley. 
DistOA: 3mm 

 

 
Figura 6.18: Contorno de costos operacionales y curva de operación para reducción de DQO 

igual a 0.724 (línea discontinua) del esquema secuencial II. DistOA: 3mm 
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Tabla 6.19: Condiciones de la etapa OA para alcanzar los costos operacionales mínimos y 
cumplir los requisitos de ley mediante el esquema secuencial II. 

Tipo de óptimo 
JOA 

(A/m2) 
tOA 

(min)  
DistOA 
(mm) 

╒╞▬╣╖■▫╫ 
(USD/m3) 

Ϸ╡╓╠╞
╖■▫╫ 

Óptimo ὅὕὴὝ  
con restricciones 

300 113 3 8.455 72.4 

 
A continuación se realiza la validación de las condiciones óptimas encontradas. A esas mismas 
condiciones se desarrolló un análisis cinético y una comparación con el sistema secuencial I. 
Posteriormente se incluyó una caracterización de los efluentes para cada etapa de los procesos 
a través de mediciones de su DPM y ensayos de biotoxicidad.
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6.3.5 Validación experimental de las condiciones óptimas para los 
esquemas secuenciales EC-OA y caracterización de los efluentes 

Se evaluaron experimentalmente las características del efluente después de su tratamiento 
mediante los esquemas de EC-OA. Las condiciones empleadas en cada esquema fueron las 
predichas por la metodología de optimización restringida (Tabla 6.9 y Tabla 6.19, 
respectivamente). Se realizaron tres replicas para cada esquema de tratamiento con el objetivo 
de validar los valores predichos teóricamente y definir claramente los niveles de reducción de 
contaminantes. En la Tabla 6.20 se reportan los valores promedio de esa caracterización del 
efluente. Se debe reiterar que el esquema secuencial I utilizó NaCl como electrolito de soporte 
mientras que el esquema secuencial II utilizó Na2SO4.  
 

Tabla 6.20: Validación de las condiciones óptimas para los esquemas de tratamiento 
secuenciales EC-OA y caracterización del efluente producido. 

 E.S. I E.S. II 

Factores optimizados 

JOA (A/m 2): 425.4 JOA (A/m 2): 300 

tOA(min): 102.4 
tOA(min): 113 

DistOA (mm): 3 

Valores 
predichos 

CopTGlob (USD/m3) 10.52 8.45 

ϷὙ  72.4 72.4 

Valores de 
respuesta 

experimentales 

CopTGlob (USD/m3) 10.81±0.25 8.43±0.15 

ϷὙ  71.4±1.2 73.7±2.0 

ϷὙ  96.50±0.2 97.7±0.2 

Parámetros 
limitados por 

legislación 

DQO final (g/L)  1.016±0.041 0.950±0.071 
SSTfinal (g/l)  0.013±0.004 0.007±0.002 
DBO5 final (g/L)  0.412±0.009 0.284±0.018 
pH final 6.0±0.1 5.4±0.1 

Parámetros 
fisicoquímicos 

adicionales 

Color (U Pt-Co) 124±8 82±6 
Relación DBO5/DQO 0.406±0.018 0.300±0.044 
COT (g/l) 0.464±0.011 0.366±0.012 
AOS 0.687±0.051 0.149±0.023 

E.S.: Esquema secuencial 

 
De la similitud entre los resultados y los estimados por los modelos se puede resaltar la buena 
capacidad predictiva de los modelos ajustados y validar la metodología de optimización. En la 
Tabla 6.20 también se reportan las características fisicoquímicas exigidas por la legislación 
ambiental colombiana. Teniendo en cuenta la desviación estándar de las mediciones, se 
concluye que el efluente tratado por cualquiera de los dos esquemas alcanza los límites de 
DQO, DBO5 y sólidos suspendidos aunque podría ser recomendable operar el esquema 
secuencial I algunos minutos más para tener una mayor certeza de alcanzar la concentración 
de DQO exigida. En relación al pH del efluente, este esquema genera una solución dentro del 
rango permisible mientras que el esquema secuencial II requerirá una pequeña adición de base 
para cumplir con el requisito. Adicionalmente, como se esperaba, la reducción de color fue 
mayor a 95% en ambos esquemas, lo que se ve reflejado en un efluente de color poco 
perceptible. En la Figura 6.19 se presentan fotos de la apariencia final del efluente tratado por 
cada uno de los esquemas. 
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Figura 6.19: Fotografías de la solución a) antes del tratamiento y después del tratamiento a 

través de b) esquema secuencial I y c) esquema secuencial II  
 

También se incluyen otras características y relaciones en la Tabla 6.20 como la concentración 
de COT y la relación DBO5/DQO. El primer parámetro demuestra que en el esquema secuencial 
II se obtuvieron mayores niveles de mineralización, posiblemente debido al alto poder de 
oxidación de los radicales hidroxilos cuya formación en los ánodos de DDB prevalece. Con la 
relación DBO5/DQO se muestra que el esquema secuencial I produce un efluente 
biodegradable a diferencia del esquema II. Sin embargo, aunque puede implicar mayores 
costos operacionales frente a un proceso biológico, si es necesario alcanzar parámetros 
fisicoquímicos más restringidos se podría utilizar por más tiempo de operación la etapa de OA 
en el esquema secuencial II como se observará en el análisis cinético de los procesos.  
 
Los valores de AOS del efluente final incrementaron respecto al valor inicial de la solución para 
ambos esquemas. En la etapa de EC permanecieron en solución moléculas altamente reducidas 
pero en la etapa de OA ellas se degradaron a sustancias oxidadas, esto evidencia el carácter  
predominantemente químico del tratamiento. La diferencia del AOS del esquema I frente al 
valor reportado del esquema II es grande debido a las características de las reacciones de 
oxidación. Posiblemente, mientras que en el esquema I se produjeron compuestos oxidados 
que permanecieron en solución, en el esquema II el electrodo de DDB transformó los 
compuestos orgánicos a sustancias como CO2, que no tiene repercusiones sobre el AOS.   
 
Si se establecen comparaciones de los costos operacionales encontrados para los sistemas 
secuenciales con los reportados en el trabajo previo (Ibarra-Taquez et al., 2017) a través de un 
esquema secuencial con electrodos de grafito y aluminio, se encuentra que el sistema allí 
presentado requiere menores costos que los encontrados para el sistema secuencial I 
cumpliendo las restricciones de la legislación colombiana respecto a DQO y DBO5. En ese 
trabajo se reportan unos costos operacionales del tratamiento completo igual a 8.90 USD/m3. 
Sin embargo, en él la concentración de NaCl fue alta (6.3 g/l) incrementando ostensiblemente 
la conductividad de la solución (con 1.777 g/l de NaCl  la conductividad es 3.74 mS/cm 
mientras que con 6.3 g/ l la conductividad es igual a 11.61 mS/cm). Cálculos aproximados de 
los costos operacionales a partir de la alta conductividad de la solución predicen un valor 
cercano a 8 USD/m3 para el esquema secuencial I, obteniendo así un tratamiento más 
económico que el del trabajo previo si se utiliza la misma concentración de NaCl.  

a) b) c) 
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6.3.6 Análisis cinético de los esquemas secuenciales 

Inicialmente se evaluó el desgaste de los electrodos durante toda la operación de los esquemas 
secuenciales bajo las condiciones óptimas. Las mediciones mostraron que valores destacables 
solo se producían para el ánodo en la etapa de EC. Es decir, que el desgaste del cátodo en ambas 
etapas de los procesos secuenciales fue despreciable y, como era de esperarse, el ánodo en la 
etapa de OA tampoco se disolvió en ninguno de los dos esquemas. Centrando la atención en el 
ánodo en la etapa de EC, se observó un gasto lineal con el tiempo de operación (Figura 6.20). 
Este consumo del ánodo puede ser adecuadamente predicho por la ley de Faraday en 
cualquiera de los dos esquemas. De allí que ninguno de los dos tipos de electrolito de soporte 
utilizados en cada esquema haya producido algún fenómeno de corrosión química destacado 
(para corroborar este hecho se puede observar la similitud de las pendientes de dos modelo 
lineales ajustados para cada esquema y presentados en la Figura 6.20). Este comportamiento 
es diferente al observado usando ánodos de aluminio donde el ataque químico por parte de 
iones en solución es importante, principalmente a condiciones básicas, propiciando eficiencias 
superiores al 100% en la dilución del ánodo (conocidas como súper-eficiencias de Faraday). 
Sin embargo, estas súper-eficiencias no siempre implican mayores reducciones de DQO como 
se puede demostrar si se comparan las reducciones de DQO del proceso de EC con NaCl frente 
a las obtenidas en esa investigación previa (Ibarra-Taquez et al., 2017). 
 

 
Figura 6.20: Gasto del ánodo de hierro en la etapa de EC con el tiempo (comparación con la 

ley de Faraday) para el esquema secuencial I (E.S.I) y el esquema secuencial II (E.S.II) 
 
La producción de lodos también es similar en ambos esquemas (Figura 6.21). Este fenómeno 
solo se genera en la etapa de EC y se constituye para esa etapa en el principal mecanismo de 
remoción de contaminantes de la solución. Es evidente que se necesitan unas condiciones 
propicias, que se gestan en el tiempo, para que se comiencen a precipitar las sustancias y 
formar los sedimentos. Este tiempo es más corto (cerca de 8 minutos) en la EC con NaCl 
(sistema secuencial I) por lo que en la formación de sedimentos puede influir, además de la 
concentración de hierro que aporta la dilución electroquímica del ánodo y de las condiciones 
de pH instantáneas, la presencia de iones. Así entonces los iones cloruros parecen promover 
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la formación de flóculos durante la EC incluso desde bajas concentraciones de hierro. Ese 
comportamiento de la generación de lodos fue adecuadamente ajustado a modelos potenciales 
con tiempo muerto. Con las funciones de generación de lodos, la ley de Faraday y conociendo 
los potenciales de celda se pueden calcular los costos operacionales en cualquier tiempo de 
operación del proceso de EC.  

 
Figura 6.21: Generación de lodos en la etapa EC durante el tiempo de operación para el 
esquema secuencial I (E.S.I), para el esquema secuencial II (E.S.II) y modelos ajustados 

 
También se monitoreó el cambio de DQO, COT y color durante la operación de los procesos 
secuenciales (Figura 6.22, 6.23 y 6.24). De forma similar a lo que se había observado 
previamente para la EC con NaCl (capítulo 4), la EC con Na2SO4 (esquema secuencial II) forma 
dos zonas bien diferenciadas de degradación, una inicial lenta y otra de descenso exponencial 
tanto para la concentración de DQO como para COT. La primera zona (zona I, ZI, en las Figuras 
6.22 y 6.23) coincide con la nula formación de lodos, por lo que el mecanismo de reducción de 
contaminantes probablemente está relacionado con la oxidación promovida por sustancias 
como las especies de hierro en solución más que con la desestabilización de coloides. Las 
especies de hierro al inicio del proceso se encuentran en baja concentración, según la ley de 
Faraday, y su poder oxidante parece ser bajo. Así, la velocidad del proceso en esta zona sea 
también baja. Sin embargo, estas especies de hierro pueden interactuar con las melanoidinas 
y otros componentes de la solución de café formando complejos oscuros que incrementan 
notablemente el color del efluente al inicio del tratamiento, como se observa en la Figura 6.24 
para ambos esquemas. Esta región de incremento de color corresponde a la zona I en esa 
figura. En la siguiente zona, el proceso de oxidación referenciado parece afectar las 
propiedades de las melanoidinas y reducir rápidamente el color (zona II, ZII, para el cambio de 
color). Con el incremento de hierro en solución por electro-dilución del ánodo, se comienzan a 
desestabilizar los coloides y formar lodos a través de los mecanismos referenciados en el 
capítulo 4, ocasionando un descenso rápido de la concentración de contaminantes que se 
refleja en un descenso exponencial de DQO, COT y color. La formación de los primeros 
hidróxidos insolubles, durante la parte final de la zona I en DQO y COT, puede ser confirmada 
por los datos de pH recolectados para los tratamientos (Figura 6.25). En esta figura existe, 
precisamente al final de esta zona, un descenso de pH ocasionado posiblemente por el 
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consumo de alcalinidad para la formación de esos hidróxidos. Posteriormente por la continua 
generación de iones hidroxilo en el cátodo, el pH de la solución se incrementó.  
 

 
Figura 6.22: Variación de DQO con el tiempo para el esquema secuencial I (E.S.I) y para el 

esquema secuencial II (E.S.II) 
 

 
Figura 6.23: Variación de COT con el tiempo para el esquema secuencial I (E.S.I) y para el 

esquema secuencial II (E.S.II) 
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Figura 6.24: Variación del color con el tiempo para a) Esquema secuencial I y para 

 b) Esquema secuencial II 
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Respecto al color, como se puede ver en la Figura 6.24, el ajuste de pH a 7 en el esquema 
secuencial II produjo una disminución de coloración entre el efluente de EC y el inicio de la 
etapa de OA. La reducción de la coloración en la etapa OA respecto a la producida por EC es 
mínima. De allí que se hayan seleccionado como variables de respuesta la reducción de DQO 
global y los costos operacionales para la optimización del acople entre EC y OA. Para estas 
respuestas la dependencia con algunos factores de proceso seleccionados fue notable. De otro 
lado, el sistema secuencial I pareció auto-regular el pH para alcanzar el rango permisible de 
operación (Figura 6.25), de tal forma que desde el inicio del tratamiento este esquema no 
requirió la adición de ningún otro tipo de reactivo distinto a NaCl. En contraste, el sistema 
secuencial II tuvo una etapa intermedia de ajuste de pH y requerirá un pequeño ajuste del 
efluente final para alcanzar los estándares ambientales colombianos. Por lo tanto, una buena 
alternativa para el esquema II es no regular el pH en la etapa intermedia o ajustarlo a un valor 
superior a 7 que posiblemente influya en un menor consumo posterior de reactivos para la 
neutralización del efluente.  

 
Figura 6.25: Variación de pH con el tiempo en el esquema secuencial I (E.S.I) y en el esquema 

secuencial II (E.S.II) 
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importante de sólidos en el esquema II, no parece corresponder a la misma proporción de 
hidróxidos del esquema secuencial I que promueven la descontaminación del efluente. 
 
Por otra parte, la etapa de OA en el esquema secuencial II es más rápida para la disminución 
de DQO, COT y color que la del esquema secuencial I. Esto se debe a la marcada eficiencia de 
los radicales hidroxilo producidos en el ánodo de DDB en comparación con los agentes 
oxidantes producidos en el ánodo de grafito (i.e., especies de cloro activo). De hecho, se observa 
que, en tan solo 60 minutos de operación de la etapa de OA, la concentración de COT del 
esquema II ya es inferior a la del esquema I, mostrando la capacidad poco selectiva de los 
radicales hidroxilo y la conversión del contaminante orgánico a CO2 a través de reacciones 
como la presentada en la ecuación (5.6). Las variaciones de las concentraciones de DQO y COT 
en ambos esquemas a lo largo del proceso fueron ajustadas a diferentes modelos cinéticos. Los 
modelos que hicieron parte de este análisis se reportan en el Anexo C. De ellos, los ajustes con 
mayores R2 y menor incertidumbre en sus parámetros fueron finalmente seleccionados para 
trazar las tendencias de los datos de las Figuras 6.22 y 6.23 para cada etapa de los tratamientos. 
Los parámetros se reportan en la Tabla 6.21 para la concentración de DQO y en la Tabla 6.22 
para la concentración de COT. Una cinética de primer orden fue la más adecuada para ajustar 
los datos en la etapa de OA en ambos esquemas. Esa tendencia lineal corrobora una vez más 
que el régimen que controla esta etapa para el esquema secuencial II es el cinético y la 
limitación de transferencia de masa en las cercanías del ánodo de DDB es despreciable 
(Comninellis y Chen, 2010). Adicionalmente, se podría concluir que el proceso no se limita a 
cumplir  con los estándares ambientales colombianos sino que podría ser utilizado para 
alcanzar parámetros ambientales más restrictivo s. 
 

Tabla 6.21: Ecuaciones cinéticas de DQO seleccionadas para representar cada etapa del 
proceso en los esquemas secuenciales. 

Etapa Ecuación cinética 
Sistema 

secuencial 
Parámetro 

R2 R2Ajustado 
Î Ë 

EC 

Zona I: 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l·min) ] 

I 2 
0.002562 
±6.8×10-4 

0.9439 0.9439 

II 2 
0.001996 
±3.6×10-4 

0.9737 0.9605 

Zona II: 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l·min) ] 

I 
3.641 

±0.291 
0.002492 
±5.4×10-4 

0.9973 0.9966 

II 
3.182 

±0.914 
0.002236  
±1.9×10-3 

0.9942 0.9912 

OA 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l·min) ] 

I 1 
0.003792 
±1.5×10-4 

0.9950 0.9950 

II  1 
0.005372 
±2.7×10-4 

0.9927 0.9916 
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Tabla 6.22: Ecuaciones cinéticas de COT seleccionadas para representar cada etapa de 
proceso en los esquemas secuenciales. 

Etapa Ecuación cinética 
Sistema 

secuencial 
Parámetro 

R2 R2
Ajustado 

Î Ë 

EC 

Zona I: 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l ·min)] 

I 2 
0.00775 

±4.3×10-4 
0.9993 0.9993 

II 2 
0.00566 

±1.5×10-3 
0.9380 0.9071 

Zona II: 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l·min) ] 

I 
4.445 
±0.82 

0.0453 
±0.0082 

0.9935 0.9924 

II 
5.750 
±2.7 

0.03742 
±0.017 

0.9699 0.9548 

OA 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l·min) ] 

I 1 
0.001375 
±2.3×10-4 

0.9357 0.9357 

II 1 
0.004982 
±2.9×10-4 

0.9927 0.9912 

6.3.7 Análisis de DPM para los efluentes de los esquemas 
secuenciales 

Para un mejor entendimiento del proceso de tratamiento mediante cada uno de los esquemas 
secuenciales EC -OA se analizó la DPM de sus efluentes. Los resultados se presentan en la 
Figura 6.26. Como era de esperarse, la etapa de EC de ambos esquemas desestabilizó o 
adsorbió en la superficie de los hidróxidos precipitados prioritariamente las moléculas de gran 
tamaño para formar flóculos y sedimentarlas. Por ello las moléculas de un tamaño superior a 
10 kDa desaparecieron. Se evidencia además una mayor eficiencia de mineralización para los 
pesos moleculares menores a 10 kDa por el proceso de EC utilizando NaCl que utilizando 
Na2SO4. Esta diferencia se puede deber al efecto mencionado de los sulfatos sobre las 
capacidades de adsorción de las especies poliméricas de hierro. 
 
Por otra parte, la etapa de OA para el esquema secuencial II parece oxidar moléculas de todos 
los pesos moleculares pero con una mayor afinidad para transformar las moléculas de peso 
molecular entre 5 y 10 kDa cuya concentración se reduce a la mitad de lo alcanzado en la etapa 
anterior de EC. Algo diferente ocurre con la etapa de OA para el esquema secuencial I, cuya 
reducción de COT está centrada en transformar moléculas entre 1 a 10 kDa. Este grupo de 
moléculas, según los resultados de la DPM, no es transformado a CO2 (mineralización 
completa) sino que son transformadas a moléculas de menor tamaño. De allí que la 
concentración de moléculas menores a 1 kDa se incremente respecto a la de la etapa anterior 
de EC. Esta diferencia en los dos tratamientos está soportada en las capacidades de los 
radicales hidroxilo producidos en el ánodo de DDB (ecuación (5.6)) frente a la oxidación 
selectiva de las especies de cloro activo generados in situ por el grafito (ecuación (5.9)). 
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Figura 6.26: Distribución de Pesos Moleculares para la solución inicial y para los efluentes 

de cada etapa de los tratamientos propuestos. 

6.3.8 Ensayos de biotoxicidad y cálculo de DL50  

En la Figura 6.27 se muestra la variación del porcentaje de letalidad para artemias salinas 
después de estar sumergidas por 24 horas en una solución de concentración conocida de 
diferentes analitos. Los analitos considerados fueron las soluciones iniciales de café soluble y 
los efluentes producidos en cada etapa de los tratamientos propuestos.  

 
Figura 6.27: Variación de la letalidad para artemias salinas con el cambio de concentración 

de diferentes analitos. Tiempo de exposición: 24 horas 
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Según las tendencias de la variación de letalidad con la concentración de analito, la única 

solución que tiene una letalidad mayor a 50% es la solución original de café soluble. Para ella 

se encontró el valor DL50 ajustando modelos matemáticos que representen los datos 

experimentales. El modelo más adecuado, según el coeficiente de determinación ajustado, R2aj, 

fue un modelo logarítmico con la siguiente forma:  

ϷὰὩὸὥὰὭὨὥὨρφȢπψφτȢχφϽÌÎὈὒ πȢφχςτ (6.17) 

donde DL es la dosis utilizada de la solución inicial que genera el porcentaje de letalidad 

calculado. De este modelo se puede encontrar la DL50 cuando el ϷὰὩὸὥὰὭὨὥὨ se hace igual a 

50%. Así se encontró que para esa solución la DL50 es igual a 126.43 ppm (En la Figura 6.27 

representada por el corte de 50% de letalidad con el modelo propuesto). Esto quiere decir que 

si en un cuerpo de agua se vertieran aguas residuales de la industria de café soluble sin tratar 

y su concentración en ese cuerpo de agua alcanza 126.43 ppm probablemente la mitad o más 

de la mitad de organismos similares a las artemias morirían. Posterior a los tratamientos, como 

se puede observar, bajo ninguna dosis del analito, el nivel de mortandad supera el 50%. 

Consecuentemente, a partir de estos resultados se puede concluir que los efluentes resultantes 

del tratamiento se pueden disponer en un cuerpo de agua sin que representen peligro sobre 

organismos similares a las artemias salinas. Esta disposición es más segura si se utiliza ambas 

etapas de cualquiera de los dos tratamientos propuestos y no únicamente la etapa de EC. 

También cabe anotar que la tendencia para los efluentes donde se utiliza Na2SO4 (EC y final 

esquema secuencial II) parecen representar mayores niveles de toxicidad probablemente 

porque el medio natural donde crecen las artemias es un medio salino compuesto básicamente 

por NaCl. 

6.4 Conclusiones  

Se diseñaron dos procesos de tratamiento que utilizaron el acople secuencial de la tecnología 
de EC con la OA. El primer proceso de tratamiento propuesto consistió en la etapa previamente 
optimizada de EC (capítulo 4), junto a una etapa complementaria de OA con electrodos de 
grafito y acero. Estos electrodos se seleccionaron por su buen rendimiento, bajo costo 
económico y alta resistencia química. En este esquema se concluyó que el mecanismo principal 
de degradación de contaminantes en la etapa de OA está conformado por la oxidación 
mediante especies de cloro activo. Las condiciones óptimas para la etapa de OA fueron: 
CNaCl =1.777 g/l, VA =125 RPM, Dist = 3mm; pHi = 9.16 (el mismo del efluente de EC),  
J=425.4 A/m2 y t=102.4 minutos. Estas condiciones permitieron alcanzar los estándares 
exigidos por la legislación colombiana con los mínimos costos operacionales. Las 
características del efluente tratado por el primer esquema propuesto fueron: DQO =1.0 g/l,  
DBO5 = 0.4 g/l, SST = 0.01 g/l,  pH final = 6, COT = 0.5 g/l y AOS=0.687. Los costos totales 
operacionales del tratamiento completo fueron de 10.8 USD/m3. Adicionalmente se obtuvo un 
efluente que es biodegradable (DBO5/DQO=0.406). 
 
El segundo tratamiento acoplado estuvo conformado por las condiciones optimizadas de EC 
pero con Na2SO4 como electrolito de soporte con una concentración de 4.32 g/l. La etapa 
complementaria de OA utilizó un ánodo de DDB y un cátodo de acero. El primero, elegido por 
tener una mayor eficiencia para reducir contaminantes frente al grafito y el segundo, por su 
bajo precio y su alta resistencia química. Las condiciones óptimas de la etapa de OA  
encontradas en este esquema fueron: ὅ = 4.32 g/l, VA = 125 RPM, Dist = 3mm; pHi = 7, 
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J = 300 A/m 2 y t =113 minutos. Bajo estas condiciones se obtuvo en el efluente tratado las 
siguientes características: DQO = 0.9 g/l, DBO5 = 0.3 g/l, SST = 0.007 g/l, pH final= 5.4, relación 
DBO5/DQO=0.300, COT= 0.4 g/l y AOS=0.149. Así, la solución alcanzó la mayoría de los 
parámetros establecidos por la legislación colombiana a excepción del pH. Este último puede 
ser ajustado sin que esto represente un cambio significativo en las otras variables de control. 
Por otro lado, los costos totales operacionales del tratamiento completo fueron de 8.4 USD/m3, 
lo que convierte a esta alternativa como la opción más económica en su operación frente al 
primer esquema. Otra ventaja de este tratamiento consiste en la eliminación de la posibilidad 
de generar sustancias organocloradas que pueden representar un riesgo para el medio 
ambiente. Adicionalmente, este esquema posee una mayor velocidad de degradación de 
contaminantes en la etapa de OA. Sin embargo, su etapa inicial tiene menor eficiencia que la 
del primer esquema propuesto, demostrando el efecto del tipo de electrolito de soporte 
seleccionado sobre la eficiencia de EC. 
 
De un análisis de DPM se pudo concluir que las etapas de EC en cada esquema propuesto 
remueven principalmente moléculas con un peso superior a 10 kDa. Se evidenció también que 
las moléculas remanentes de esa etapa, con pesos entre 1 a 10 kDa tratadas luego por la OA no 
son convertidas en su totalidad a CO2 en el primer esquema. De ellas, una parte significativa se 
fragmentan para incrementar la distribución de moléculas con peso menor a 1kDa. Dicho 
aspecto es congruente con la alta selectividad de las especies de cloro activo producidas por el 
grafito. En contraste, la oxidación producida por el ánodo de DDB en el segundo esquema 
permitió reducir l a COT conformada por moléculas de todos los tamaños, demostrando así las 
características propicias del radical hidroxilo para el tratamiento de aguas residuales. 
 
Los ensayos biológicos de toxicidad revelaron que el efluente fue transformado de una 
solución con un DL50  de 126.43 ppm a una solución que no representa riesgo para organismos 
como las artemias salinas. En el primer proceso propuesto se produjo un efluente cuya 
disposición es más segura en cuerpos de aguas donde organismos similares a los analizados 
estén presentes. La diferencia respecto al segundo esquema propuesto puede estar 
representada en la afinidad de los organismos por los iones cloruro. Considerando las 
caracterizaciones del efluente y la información cinética recolectada, los procesos propuestos 
alcanzan la mayoría de los requisitos de la legislación colombiana produciendo adicionalmente 
una solución tratada con bajo riesgo para el cuerpo de agua receptor y que, si se requiere, 
puede alcanzar niveles mayores de descontaminación extendiendo el tiempo de operación del 
tratamiento. 
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Colombia posee una destacada industria de café soluble impulsada por la calidad en el origen 
del grano y las adecuadas técnicas de elaboración. Tal industria  puede generar entre 40 y 45 
metros cúbicos de agua residual por tonelada de café procesado. Su disposición adecuada 
representa un reto para la protección del recurso hídrico debido a los altos contenidos de 
pigmentos y cargas de sustancias orgánicas en estos efluentes. Los tratamientos 
convencionales como coagulación química-floculación (C-F) y procesos biológicos presentan 
capacidades muy limitadas en su operación para reducir los niveles de color y DQO de estas 
aguas residuales. La coagulación química, por ejemplo, consume alta cantidad de reactivos con 
la consecuente alta generación de lodos, mientras que los procesos biológicos poseen tiempos 
de residencia altos y su operación puede ser inestable por la presencia de componentes 
inhibitorios en la solución tratada. Por esta razón, en esta tesis se propuso como objetivo 
principal evaluar procesos efectivos de tratamiento para reducir el color y obtener altos 
niveles de mineralización de los efluentes provenientes de una industria de café soluble 
localizada en la región. Para ello se consideraron diferentes opciones de tratamiento 
específicamente dentro de los Procesos Electroquímicos Avanzados de Oxidación (PEAOs). 
Adicionalmente, se examinó otra técnica electroquímica de tratamiento de aguas residuales: 
el proceso de Electrocoagulación (EC). La EC fue seleccionada debido a las  altas remociones 
de color reportados para aguas residuales de diversos orígenes y de distintos niveles de 
complejidad. Ambos procesos (EC y PEAO) se desarrollan en una celda electrolítica que tiene 
varias ventajas de diseño como su tamaño compacto y versátil, su operación segura y su fácil 
automatización.  
 
Como “línea base” del estudio, inicialmente se optimizó el proceso de C-F para el tratamiento 
de aguas sintéticas con características similares al efluente proveniente de la industria de café 
soluble. Se encontró que el coagulante más adecuado para el proceso C-F fue el sulfato ferroso 
hidratado (FeSO4•7H2O) con una dosis de 11.35 g/l (equivalentes a 2.28 g de hierro /l) . Para 
garantizar la suficiente alcalinidad de la solución y formar flóculos efectivos con esta dosis de 
coagulante, se agregaron 6.15 g/l de cal. Bajo estas condiciones, el proceso C-F permitió  
principalmente remover color (87% de reducción) mientras que la reducción de DQO fue de 
61% (Figura 7.1). No obstante, se confirmó el requerimiento alto de reactivos así como la alta 
cantidad de lodos generados como polución secundaria (6.5 g de sólidos secos por cada litro 
de agua tratada).  
 
Se comparó luego el tratamiento primario por C-F con la EC. Para el proceso de EC se 
seleccionaron los electrodos más adecuados (hierro como ánodo y acero como cátodo) y se 
optimizaron sus condiciones de operación. Así, se redujo la cantidad de sólidos producidos a 
3.86 g/l (Figura 7.2) y se disminuyó el gasto de reactivos para las soluciones sintéticas en 
comparación con la C-F ya que se agregaron únicamente ca. 1.78 g de NaCl /l y se disolvieron 
electrolíticamente 1.56 g de hierro /l en 1 hora de operación de EC. Con ello se obtuvo una 
reducción de DQO de 56% y de color de 95%. Estos valores demostraron remociones de 
contaminantes equiparable entre C-F y EC (Figura 7.1). De otro lado,  la EC representó un 
ahorro de 0.7 USD de los costos operacionales por metro cúbico de agua tratada  respecto a C-
F (Figura 7.2). Pese a los buenos resultados encontrados para la reducción de DQO a través de 
ambas tecnologías, la concentración en el efluente final respecto a ese parámetro no cumplió 
los requisitos exigidos por la legislación colombiana (Figura 7.1). Por esta razón, cualquiera de 
estos procesos necesita ser complementado por una tecnología capaz de degradar los 
compuestos contaminantes remanentes. 
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Figura 7.1: Resumen de las características fisicoquímicas del efluente inicial y después de 

cada tratamiento propuesto 

 
Figura 7.2: Costos operacionales totales y lodos generados para cada tratamiento propuesto 

(E.S.I: Esquema secuencial I; E.S.II: Esquema secuencial II) 
 
Posteriormente, se estudiaron los Procesos Electroquímicos Avanzados de Oxidación (PEAO) 
como tecnologías de tratamiento para las aguas residuales provenientes de la industria de 
cafés soluble. Entre tales procesos se seleccionó la Oxidación Anódica (OA) como la opción más 
destacada para depurar el efluente ya que su operación no requiere una adición de reactivos 
diferente al electrolito de soporte y su implementación no necesita una configuración compleja 
en los equipos. Para conocer los alcances de la tecnología en las aguas residuales bajo estudio, 
se optimizó el proceso de OA como tratamiento completo. De esta forma la pareja ánodo- 
cátodo más destaca fue grafito-aluminio. Al utilizar  aluminio como cátodo, su corrosión 
propició un proceso de coagulación química de forma simultánea a la producción de especies 
de cloro activo en el ánodo. Este fenómeno, aunque generó una formación de lodos que no es 
habitual en los procesos de OA (Figura 7.2), promovió un alto porcentaje de reducción de color 
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(i.e., 96%). En contraste, la reducción de DQO fue menor que la obtenida por EC para un tiempo 
de operación similar  (reducción de DQO para la OA de ca. 50%, Figura 7.1).  Por otro lado, el 
proceso de OA disminuyó la concentración de DQO de forma continua en el intervalo de tiempo 
analizado. Esa tendencia permitió predecir que una concentración de DQO dentro de los 
estándares permitidos por la ley ambiental colombiana se alcanzaría a las 2.5 horas de 
operación. Bajo ese tiempo, dicho proceso requeriría tanto un alto consumo energético como 
un alto costo operacional (cerca de 30 USD/m3, si se extrapolan las tendencias de gasto de 
cátodo, generación de lodos y gasto energético) lo que haría inviable su puesta en operación. 
 
Considerando específicamente el estudio de la OA como un proceso complementario que 
potencialice sinérgicamente las características de la EC, se propusieron dos esquemas 
secuenciales para la solución bajo estudio. El primer esquema consistió en una etapa inicial 
con las condiciones de EC optimizadas y una posterior etapa de OA que utilizó la pareja grafito 
y acero como ánodo y cátodo, respectivamente (denominado a lo largo del trabajo como E.S.I). 
El uso de NaCl como electrolito de soporte en este esquema fue una condición necesaria ya que 
la principal forma de reducción de contaminantes en la etapa de OA fue a través de las especies 
de cloro activo provenientes de la interacción entre el grafito y los iones cloruros. La segunda 
alternativa planteada empleó una etapa de EC con las mismas condiciones del primer esquema 
seguida de una etapa de OA con ánodo de DDB y cátodo de acero (denominado a lo largo del 
trabajo como E.S.II). Esta alternativa utilizó únicamente Na2SO4 como electrolito de soporte. 
Este electrolito, aunque disminuyó la eficiencia de la etapa de EC, permitió garantizar que el 
efluente al final del proceso esté libre de compuestos órgano-clorados o de cloro residual 
generando un manejo ambientalmente más seguro. Con ambos esquemas secuenciales se pudo 
cumplir los requisitos de ley establecidos por la legislación colombiana respecto a DQO, DBO5 
y SST. En el segundo esquema planteado, el pH del efluente final requiere un pequeño ajuste 
para alcanzar los estándares de ley pero esto no implica ningún cambio significativo en sus 
otras características fisicoquímicas.  
 
En la Figura 7.1 se esboza la evolución de las alternativas consideradas para alcanzar el 
principal  objetivo de las tesis respecto a las altas reducciones de color y los altos niveles de 
mineralización de los efluentes provenientes de la industria de café soluble. Este objetivo se 
cumplió con los esquemas secuenciales sintetizados si se tiene en cuenta que se obtuvo una 
reducción de color de 96.5% y 97.7% para el esquema I y II, respectivamente. Respecto a los 
altos niveles de mineralización, se alcanzó una reducción de  65% y 72% de la COT por estos 
esquemas. Además los AOS de los efluentes finales muestran que la mayoría de sustancias 
presentes en la solución final tienden a ser sustancias oxidadas. Comparando la Figura 7.1 y 
7.2 se pueden establecer conclusiones claras entre el desempeño y los costos  de los procesos: 
(i) los tratamientos primarios como C-F y EC representaron bajos costos operacionales pero 
no permitieron alcanzar los estándares impuestos por la legislación del país respecto a DQO, y 
(ii)  se confirma el papel de OA como tratamiento terciario o de refinamiento porque su 
operación de forma individual representó baja reducción de DQO y altos costos  operacionales 
mientras que cuando se combinó con la EC en los esquemas secuenciales los costos de OA 
disminuyeron y los resultados globales permitieron alcanzar los parámetros estipulados por 
la legislación colombiana. Otra conclusión evidente es que los tratamientos secuenciales 
producen una cantidad de residuos menor que la generada por un tratamiento primario 
convencional como C-F (Figura 7.2). 
 
En el mismo sentido de costos, para los esquemas secuenciales I y II, bajo las condiciones 
consideradas como óptimas, el costo total de operación del esquema II  fue más bajo que el 
primer esquema I (8.43 USD/m3 frente a 10.8 USD/m3 del primer esquema) aunque requirió 
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de un tiempo mayor de operación (162 minutos vs 173 minutos como tiempo total de 
operación, respectivamente). Esto a consecuencia de la mayor importancia relativa que la 
densidad de corriente tuvo sobre los costos operacionales totales. Desde ese punto de vista 
económico, se pueden proponer dos escenarios como alternativas para las empresas locales 
relacionadas con la industria del café soluble: el primero, representado por el esquema EC-OA 
con el ánodo de grafito en la etapa de OA que implica bajo costos de inversión pero que puede 
incurrir en  mayores costos de operación; o el segundo escenario conformado por el esquema 
EC-OA utilizando en la etapa de OA un electrodo de DDB que puede implicar menores costos 
operacionales pero que involucra altos costos de inversión. Para la adecuada selección de ellos 
se deben tener en cuenta otros aspectos económicos como las tasas retributivas impuestas en 
el país y las proyecciones a futuro del proyecto.  
 
Además de los aspectos económicos, el estudio se complementó con un análisis del impacto 
ambiental de los vertimientos sobre organismos sensibles a la contaminación en un cuerpo de 
agua. Utilizando ensayos de bio-toxicidad con artemias salinas, se encontró que la solución 
inicial sin tratamiento posee altos niveles de toxicidad para esos organismos. Ello se cuantificó 
utilizando el concepto de DL50 (dosis de la solución que puede provocar la muerte del 50% de 
la población). Para la solución inicial sin tratamiento el DL50  fue de 126.43 ppm mientras que 
luego de llevar a cabo el proceso de EC el efluente dejó de ser tóxico para la mayoría de la 
población (DL50 infinito) . Los niveles de letalidad para las artemias continuaron disminuyendo 
con la posterior etapa de OA para el esquema secuencial I y II. Esto indica que el efluente al 
final del tratamiento por cualquiera de los dos esquemas propuestos puede ser dispuesto en 
un cuerpo de agua donde estén presentes organismos similares a las artemias salinas sin que 
esto implique un riesgo para ellos. 
 
Para tener una noción general de los fenómenos ocurridos durante cada etapa de los esquemas 
secuenciales se examinó la distribución de pesos moleculares (DPM) de los efluentes. Con ello 
se confirmó la eficiencia de EC para remover  moléculas de peso superior a 10 kDa mediante 
su precipitación o su adsorción sobre especies metálicas. De otro lado, la capacidad de remover 
moléculas de menor peso molecular a 10 kDa pareció estar afectada por la presencia de iones 
sulfatos ya que para estos pesos la reducción de COT fue menor cuando en la EC se utilizó 
Na2SO4 en comparación con NaCl. En la etapa de OA por el esquema secuencial I la 
concentración de COT en pesos inferiores a 1 kDa incrementó respecto a su etapa anterior de 
EC corroborando el fraccionamiento de las moléculas de un peso mayor y consecuentemente 
la alta selectividad de la oxidación por parte de las especies de cloro activo. En contraste, en la 
etapa de OA del esquema II hubo una disminución de la concentración de COT en todos los 
pesos moleculares respecto a su etapa de EC reafirmando la baja selectividad y alta capacidad 
de oxidación del radical hidroxilo producido  por el ánodo de DDB. 
 
Las perspectivas que se desprenden de este trabajo son amplias. Una de ellas enfatiza el diseño 
detallado de los esquemas de tratamiento propuestos, como por ejemplo determinar la 
influencia de la velocidad de agitación, la distancia inter-electrodos, la geometría y las áreas de 
los electrodos sobre su ensuciamiento para optimizar cronogramas de limpieza y 
mantenimiento. Por otro lado, ante la importancia de la concentración del electrolito de 
soporte sobre los costos operacionales totales, se puede vincular una optimización del 
esquema secuencial con ánodo de grafito al incremento de la concentración de NaCl, 
monitoreando continuamente la concentración de sustancias organocloradas. En el caso de la 
presencia de esas sustancias, en perspectiva, se pueden evaluar los costos que implicaría su 
tratamiento en etapas adicionales (v.g., adsorción sobre carbón activado) y si dicho 
tratamiento es equiparable con esquemas con baja concentración de NaCl o con esquemas 
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donde los iones cloruros no estén presentes. Aprovechado la versatilidad de los PEAOs, otras 
opciones pueden estar asociadas a modificaciones sobre los tratamientos propuestos. Por 
ejemplo, una línea de investigación alternativa podría evaluar la combinación ideal entre 
electrolitos como NaCl y Na2SO4 en el esquema II  para que el desempeño en la etapa de EC no 
disminuya pero que tampoco se promueva la generación de compuestos órgano-clorados. 
Otras alternativas se pueden encontrar en la evaluación de electrodos diferentes a grafito y 
DDB (como algún electrodo DSA) e incluso en profundizar sobre el efecto de modificar la 
concentración de boro en el ánodo de DDB. Adicionalmente se puede plantear el cambio en el 
orden de los esquemas propuestos para configurar esquemas OA-EC y establecer si se puede 
alcanzar los requisitos de ley con una menor producción de residuos, teniendo en cuenta que 
algunas sustancias coloidales se pueden mineralizar con el proceso de OA inicial. Finalmente, 
a pesar de que la calidad del agua sintética utilizada en esta tesis presenta la mayoría de las 
características del agua real industrial, una importante perspectiva de este trabajo la define la 
evaluación de los sistemas de tratamiento optimizados utilizando aguas residuales reales 
provenientes de empresas de producción de café soluble. Esto permitirá validar la aplicación 
de la investigación en un contexto particular y sentar las bases para examinar las tecnologías 
a una mayor escala. Las proyecciones del estudio en este campo pueden tener un amplio 
interés debido a que la implementación de los PEAOs se ha convertido en un tema pendiente 
de ingeniería.
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Anexo A: Imágenes de los montajes y equipos 

  

Figura A .1: Fotografías de los  montajes realizados para EC 

  
     

Figura A .2: Fotografías de los  montajes realizados para OA 
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Figura A.3: Fotografía de los equipos principales utilizados para la caracterización de los 

procesos: a) Espectrofotómetro, b) bloque calefactor c) placa agitadora y equipo de medición 

de pH, d) Celda de ultrafiltración para la DPM y e) Equipo utilizado para mediciones de COT 
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Anexo B: Información de potenciales de celda en los ensayos 

experimentales y consumo energético 

Tabla B.1: Diseño experimental factorial fraccionado de resolución IV para el análisis de la 
etapa de OA en el esquema secuencial I. Potenciales de celda y consumo energético  

Factores analizados Variables  

# 
JOA ╒╝╪╒■

╞═  tOA 
▬╗░
╞═ 

DistOA VAOA Potencial Consumo de Energía 

A/m2 g/l  min mm RPM V Eléctrica kWh/m3 
1 300 1.777 30 3 3 125 5.2 12.88 
2 300 1.777 30 11 3 700 4.9 11.80 
3 300 1.777 90 3 18 700 11.6 61.05 
4 300 1.777 90 11 18 125 12.5 67.10 
5 300 6.300 30 3 18 700 6.4 14.39 
6 300 6.300 30 11 18 125 5.9 13.76 
7 300 6.300 90 3 3 125 3.6 21.80 
8 300 6.300 90 11 3 700 3.8 23.86 
9 500 4.039 60 7 10.5 412.5 9.0 56.90 
10 500 4.039 60 7 10.5 412.5 8.4 50.18 
11 500 4.039 60 7 10.5 412.5 8.2 48.46 
12 700 1.777 30 3 18 125 21.5 86.24 
13 700 1.777 30 11 18 700 23.9 95.53 
14 700 1.777 90 3 3 700 7.9 94.54 
15 700 1.777 90 11 3 125 8.1 97.06 
16 700 6.300 30 3 3 700 4.8 22.71 
17 700 6.300 30 11 3 125 5.6 26.59 
18 700 6.300 90 3 18 125 10.4 129.67 
19 700 6.300 90 11 18 700 10.7 126.40 

 

Tabla B.2: DCC para el esquema secuencial I. Potenciales de celda y consumo energético 

# 
JOA 

(A/m 2) 
tOA 

(min)  
Potencial 

(V) 
Consumo de energía 

eléctrica (USD/m3) 
1 217 60 4.1 63.7  

2 300 30 3.6 63.3  

3 300 90 6.7 69.6  

4 500 17.6 3.9 66.9  

5 500 60 8.3 67.8  

6 500 60 7.8 69.0  

7 500 60 7.6 69.1  

8 500 60 8.4 69.3  

9 500 60 8.6 70.4  

10 500 102 13.0 72.5  

11 700 30 7.6 66.8  

12 700 90 18.6 75.8  

13 783 60 14.2 72.0  
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Tabla B.3: Diseño experimental factorial fraccionado de resolución IV para el análisis de la 
etapa de OA en el esquema secuencial II. Potenciales de celda y consumo energético  

Factores analizados Variables medidas  

# JOA ╒╝╪╢╞
╞═  tOA ▬╗░

╞═ DistOA VAOA Potencial Consumo de Energía 
 A/m2 g/l  min 

 
mm RPM V eléctrica kwh/m 3 

1 500 105 9.16 7 10.5 412.5 5.8 88.54 
2 500 105 9.16 7 10.5 412.5 6.1 89.39 
3 500 105 9.16 7 10.5 412.5 6.7 88.08 
4 300 60 4.32 3 3 125 9.9 22.66 
5 700 60 4.32 3 18 125 9.2 118.57 
6 300 150 4.32 3 18 700 10.1 80.52 
7 700 150 4.32 3 3 700 5.0 169.08 
8 300 60 14 3 18 700 5.3 25.51 
9 700 60 14 3 3 700 8.6 55.58 
10 300 150 14 3 3 125 8.9 44.35 
11 700 150 14 3 18 125 8.7 199.44 
12 300 60 4.32 11 3 700 15.0 23.73 
13 700 60 4.32 11 18 700 18.7 148.86 
14 300 150 4.32 11 18 125 6.6 86.30 
15 700 150 4.32 11 3 125 6.8 162.86 
16 300 60 14 11 18 125 8.6 36.43 
17 700 60 14 11 3 125 8.2 55.33 
18 300 150 14 11 3 700 10.2 47.07 
19 700 150 14 11 18 700 10.6 209.7 

 

Tabla B.4 DBB para el esquema secuencial II. Potenciales de celda y consumo energético 

# 
JOA 

(A/m 2) 
tOA 

(min)  
DistOA 

(mm) 
Potencial 

(V) 
Consumo de energía 

eléctrica (USD/m3) 

1 500 105 10.5 12.1 121.17 

2 300 60 10.5 8.96 32.69 

3 700 60 10.5 13.7 109.88 

4 300 150 10.5 9.11 78.11 

5 700 150 10.5 13.8 274.05 

6 300 105 3 5.69 36.37 

7 700 105 3 9.10 128.25 

8 500 105 10.5 11.7 117.70 

9 300 105 18 12.1 74.64 

10 700 105 18 20.3 279.71 

11 500 60 3 6.80 40.94 

12 500 150 3 7.23 104.50 

13 500 60 18 15.5 89.63 

14 500 150 18 16.7 236.07 
15 500 105 10.5 12.2 122.05 
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Anexo C: Ecuaciones cinéticas ajustadas 

Tabla C.1: Ecuaciones cinéticas de DQO ajustadas para cada etapa del esquema secuencial I 

Etapa Ecuación cinética 
Parámetro 

R2 R2Aj 
Î Ë 

EC 

Zona I y Zona II: 
 

Ὠ#  

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l· min)] 

1 
0.008589 
±0.002333 

0.9343 0.9343 

2 
0.002562 

±6.762×10-4 
0.9439 0.9439 

Zona III:  
 

Ὠ# 

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l· min)] 

1 
0.01480 

±0.003879 
0.7290 0.7290 

2 
0.007885 
±0.001531 

0.9195 0.9195 

3.641 
±0.291 

0.002492 
±5.369×10-4 

0.9973 0.9966 

EO 

 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.003792 

±1.521×10-4 
0.9950 0.9950 

2 
0.003011 

±1.913×10-4 
0.9908 0.9908 

1.115 
±0.797 

0.003694 
±6.892×10-4 

0.9951 0.9944 

 

Tabla C.2: Ecuaciones cinéticas de COT ajustadas para cada etapa del esquema secuencial I 

Etapa Ecuación cinética 
Parámetro 

R2 R2Aj 
Î Ë 

EC 

Zona I y Zona II: 
Ὠ#  

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.009746 

±8.1802×10-4 
0.9982 0.9982 

2 
0.007752 

±4.347×10-4 
0.9993 0.9993 

Zona III:  
 

Ὠ# 

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.02244 
±0.00674 

0.7206 0.7206 

2 
0.02842 
±0.00699 

0.8889 0.8889 

4.445 
±0.821 

0.04528 
±0.00825 

0.9935 0.9924 

EO 
 

Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.001375 

±2.320×10-4 
0.9357 0.9357 

2 
0.002736 

±5.301×10-4 
0.9258 0.9258 

-4.487 
±5.994 

3.1138×10-5 

±1.2929×10-4 
0.9646 0.9597 
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Tabla C.3: Ecuaciones cinéticas de DQO ajustadas para cada etapa del esquema secuencial II 

Etapa Ecuación cinética 
Parámetro 

R2 R2
Aj 

Î Ë 

EC 

Zona I y Zona II: 
 

Ὠ#  

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.006885 
±0.001329 

0.9674 0.9510 

2 
0.001996 

±3.6057×10-4 
0.9737 0.9605 

Zona III:  
 

Ὠ# 

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.01761 

±0.005539 
0.7838 0.7406 

2 
0.007402 
±0.002135 

0.8825 0.8590 

3.182 
±0.914 

0.002236  
±0.001919 

0.9942 0.9912 

EO 
 

 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.005372 

±2.7010×10-4 
0.9927 0.9916 

2 
0.003815 

±3.403×10-4 
0.9844 0.9822 

1.095 
±0.687 

0.005205 
±0.001235 

0.9928 0.9904 

 

Tabla C.4: Ecuaciones cinéticas de COT ajustadas para cada etapa del esquema secuencial I 

Etapa Ecuación cinética 
Parámetro 

R2 R2Aj 
Î Ë 

EC 

Zona I y Zona II: 
 

Ὠ#  

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.007085 
±0.001991 

0.9280 0.8920 

2 
0.005660± 
0.001537 

0.9380 0.9071 

Fase III: 
 

Ὠ# 

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.01890 

±0.007347 
0.6161 0.5393 

2 
0.02269 

±0.00823 
0.7868 0.7441 

5.750 
±2.748 

0.03742 
±0.01663 

0.9699 0.9548 

EO 
 

 
Ὠ#

ὨÔ
ËȢ#  

[g/(l · min)] 

1 
0.004982 

±2.887×10-4 
0.9927 0.9912 

2 
0.009663 
±0.00105 

0.9826 0.9791 

0.951 
±0.971 

0.004823 

±0.003143 
0.9927 0.9891 

 


