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I

I N T R 0 D U C C 1 0 N

La humanidad está atravesando por una seria crisis de contaminaci&n que

afecta a los elementos primordiales para la vida humana: airey agua, tierra, 

A ra:tz de los adelantos cientfficos y mejoramiento de las técnicas para

la transformaci<Sn de las materias primas9 comenzaron a crearse fábricas que

por una parte simplificaron el trabajo humano, pero por otra, empezaron a - 

contaminar el ambiente. 

En este trabajo, la atenci<Sn está dirigida al control de la cuntamina— 

ci(5n del agua, debido a que tanto los desechos urbanos como los de los pro- 

cesos, son arrojados a las fuentes abastecedoras de agua para las ciudades. 

Por otra parte, las aguas de las ciudades se han visto afectadas debido

a que como consecuencia inmediata del incremento de la poblaci<5n, se ha au- 

mentado proporcionalmente la contaminacit5n debido a las necesidades de ésta

para subsistir. 

Con el fin de aliviar un poco la contaminacidn de las aguas, se han

creado los procesos de tratamiento biol(5gico, dentro de los cuales encontra

mos que el Reactor Biol&gico es el coraz<5n de dichos procesos9 pues es en

ellos donde se llevan a cabo las reacciones de oxidaci&n que es la parte

primordial de estos sistemas, la cual realizan los mícroorganismos, en la

que se convierten los compuestos orgánicos solubles en agua, en compuestos - 

orgánicos insolubles en agua, para ser eliminados por diferentes métodos. 

Por lo tanto, el objetivo de este trabajo se encuentra encaminado a mos

trar los diferentes tipos de reactores utilizados para realizar lo anterior 1

mente expuesto, asf como la selecci<Sn y diseño del tipo apropiado de reac— 
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tor para un proceso dadoy dependiendo de las caracterfsticas y del uso que - 

se le vaya a dar al efluente deseado, lo cual involucra el tipo de mieroor- 

ganismos utilizados para realizar la degradaci6n de los materiales de dese

cho7 cinética del crecimiento de estos mieroorganismos, control de las ca— 

racterfsticas ambientalesq como la temperatura, materiales de construcci6n- 

y uno de los aspectos de mayor importancia que son los costos. 
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II.— GENERALIDADES

En el tratamiento biol<59ico de aguas de desecho, los objetivos son — 

coagular y eliminar los s&lidos coloidales no fijos y estabilizar la mate- 

ria org9nicay debido a lo cual se usa a menudo en la industria. 

Dependiendo del proceso y de las condiciones de operaci<5n. los méto— 

dos biol<Sgicos eliminar&n de 40- 95% de la demanda biol&gica de oxfgeno en- 
aguas de desecho. ( 32. 29) 

La eliminacid:n efectiva de contaminantes por microorganismos depende - 

de la facilidad que tengan estos para absorber y metabolizar los contami— 

nantes, del crecimiento dinámico del cultivo, tiempo de contacto entre Mi- 

croorganismosp contaminantes y condiciones ambientalesp incluyendo la tem. 

peratura, disponibilidad de nutrientes y régimen de mezclado. ( 32, 10) 

Para determinar la cantidad aproximada de ox£geno requerido para esta

bilizar biol&gicamente la materia orggnica presente, se utiliza, por ser - 

significativa en el tratamiento de agua y en la direcci<5n de la calidad de

la misma, el DBO que es una medida de la cantidad de ox:tgeno necesario pa- 

ra oxidar bioqufmicamente el material de desecho presente en el agua. 

En cuanto a la descomposici&n de la materia org1nica se debe contro— 

lar el ambiente de mieroorganismos, ya que la descomposicidn de los dese. 

chos es aceleradal teniendo un efecto substancial en el funcionamiento del

proceso, el grado de contacto entre los mieroorganismos y las aguas de de- 

secho, consistiendo el tratamiento bioldgico en controlar el ambiente re— 



querido para el crecimiento <Sptimo de los microorganismos, dependiendo del

tipo de desecho. ( 10, 32) 

El pH de la soluci6n es un factor clave en el crecimiento de los orgt

nismos y el &ptimo para el crecimiento, generalmente se encuentra entre — 

6. 5 Y 7- 5; un cambio brusco de éste puede retardar la actividad biol<Sgica, 

pues los mieroorganismos reaccionan adversamente a cambios bruscos en el - 

ambiente. ( 29, 32) 

La dependencia de la temperatura en la constante de velocidad de la - 

reacci&n biol&gica es muy importante para señalar la eficiencia total de - 

un proceso de tratamiento biol<Sgico. La temperatura no influencia las acti

vidades metab&licas de la poblaci<Sn mierobiana, sino que también tiene un - 

profundo efecto en factores como son las velocidades de transferencia y

las caracterfsticas de sedimentaci<5n de los s<51idos biol&gicos. 

La forma como afecta la temperatura a la velocidad de la reacci6n de - 

un proceso biol<Sgico usualmente se expresa de la siguiente manera: 

KT ( T - 20) 

donde: 
20

KT = Velocidad de la reacci<Sn a T' C

K20 = Velocidad de la reacci<Sn a 201C

0 = Coeficiente de actividad de la temperatura

T = Temperatura ' C

Se ha observado que la velocidad de la reacci&n para microorganismos- 
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se eleva con el incremento de la temperatura, aumentando el doble por cada

101C de ascenso en la temperatura. Los disefios prIcticos de las unidades — 

de tratamiento biol<Sgico se limitan al rango de 35 a 100" F, siendo preferi

ble para una operaci&n eficiente, un rango de temperatura de 70 a 95' F. — 

29,*32, 50) 

Los elementos m9s importantes para la sfntesis y decaimiento de la ma

teria org9nica son*. Nitr&genop F&sforop Azufre y trazas de elementos como— 

Potasio, Calcio, Magnesio, Fierro, Manganeso, Zinc y Cobalto. ( 29, 32) 

La reacci<Sn de bioconversi6n se puede expresar de la siguiente manera: 

Material solubre convertible en DBO + 02 Mícroorganismos., Material carbo— 
n9ceo insolubre + CO2 + H20 + mieroorganismos + energfa. 

La reaccidn anterior requiere que: 

a) El substrato sea degradable y no t<Sxico. 

b) Esfi! presente una fuente de oxtgenó disuelto. 

e) Los microorganismos presentes sean capaces de metabolizar el dese

cho

d) Estigh presentes trazas de nutrientes biol&gicos ( 35) 

Una fuente de alimentaci<Sn para el proceso de bioconversi&n, es el de

secho generado en las greas urbanas, donde el papel constituye del 40 al — 

45%; 20 a 25%, los de comida y mejoramiento del terreno; representando la— 

fuente primaria de material de alimentaci&n para el proceso, los carbohi— 

dratos en papel, grasas, levaduras y otros materiales celul&sicos. ( 39) 
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La perturbaci&n del proceso de purificaci<5n del agua de desecho, de— 

pende de la renovaci<Sn de la poblaci& viable, siendo m¿fs importante el — 

uso del substrato, o sea la purificaci&n del agua de desecho, que la velo- 

cidad de multiplicaci<Sn de las cérlulas, entonces la velocidad de elimina— 

ci&n del substrato, depende principalmente del nitmero total de c4lulas me- 

tab&licamente activas presentes. 

Se ha visto que se puede eliminar m9s Mcilmente el substrato, si es- 

t£ presente el nitrIdgeno. Esta capacidad en sistemas, operando bajo limita

ciones mits severas de nitr(5geno, se puede mejorar aumentando la velócidad- 

ae crecimiento, o sea, aumentando el tiempo de retenci<5n. ( ZO) 

La masa activa de s6lidos, es el parámetro de control preferido para - 

el tratamiento biol&gico, por su relaci<Tn con otras variables, requiriérndo

se asf un trabajo mf:nimo para las mediciones de laboratorio. ( 21) 

La velocidad de reacci8n, depende de las concentraciones de la alimen

taci<5n y de la masa biol&gica, mejorfndose por la formaci<Sn de masa biol<S-- 

gica adicional, al igual que la calidad del efluente, depende de la concen

tracid:n de microorganismos, tiempo de residencia, cantidad suficiente de - 

nutrientes y de la presencia del oxfgeno disuelto. ( 27) 

La oxidaci8n bioquflica, generalmente hablando, es un proceso unita— 

rio que convierte los compuestos org9nicos solubles en agua, en compuestos

org;fnicos insolubles en agua. Esta es la acci&n de los microorganismos que

causan oxidaci<Sn de la mayorfa de los compuestos qufmico- org9nicos disuel- 

tos, haci4ndolos so*lidos insolubles que pueden entonces eliminarse por una
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gran variedad de caminos. ( 10, 35) 

Los desechos son alimentados a los mieroorganismos con aire u oxfgeno

en el tanque de aereaci<Sn, furbulentamente mezclado, los desechos solubles

son metabolizados y producen más mieroorganismos por medio de la reproduc- 

cix5n. ( 35) 

La recirculaci<5n de s&lidos biol&gicos del clarificador al reactor, - 

generalmente aumenta la concentraci<Sn de c4lulas, pero también diluye el - 

substrato y baja el tiempo de residencia. Asf que la recirculaci<Sn de mi— 

eroorganismos no siempre beneficia el funcionamiento. ( 27, 55) 

Siendo las bacterias los microorganismos que más se presentan para el

tratamiento biol&gico de aguas de desecho y cuyo papel principal es descom

poner la materia org.'Tniea para producir otros microorganismos vivientes en

el menor tiempo posible, aunque muchos otros microorganismos tambiufn toman

parte en la estabilizaci&n de los desechos orgánicos ( 10, 32), dependiendo

su poblaci6n de la concentraci6n y del volumen de aereaci<5n. ( 50) 

Lo esencial para las reacciones que se presentan en el tratamiento

biol<Sgico de agua de desecho, es la acci&n de las enzimas que son cataliza

dores orgánicos producidos por la c4lula viviente; son protefhas, o protef

nas combinadas con una mol4cula inorg&nica, o con una mol4cula orgánica de

bajo peso molecular. Como catalizadores tienen la capacidad de incrementar

la rapidez de las reacciones qufmicas, sin alterarse. 

Las enzimas son conocidas por su alto grado de conversiSn de substra- 



to a productos y por su alto grado de especificidad. Una reaccio5n de este— 

tipo es: 

E) + ( S) ( ES) ( P) + ( E) 

Enzima + Substrato) Complejo Producto Enzima

enz--subst

La actividad de las enzimas se ve afectada por el pR, la temperatura. 

y por la concentraci6n del substrato. Cada enzima tiene su & ptimo de tempe

ratura y pH: El &ptimo para la mayorfa de las enzimas estS entre 30 y 800C

La raz8n para ofsto es que a temperaturas m¿ts altas, las enzimas son inacti

vadas. Las reacciones de activaci<5n y desactivaci8n se pueden representar— 

por el tipo de la relaci6n de Arrhenius, es decir, 

k = A exp ( — H/ RT ) 

donde: 

k = constante de velocidad de reacci&n

R = Energfa de Activaci8n

R = Constante de la ley de los gases

T = Temperatura absoluta

A = Constante de Arrhenius

El pH tiene un efecto muy pronunciado en la actividad de las enzimas. 

Bajo condiciones constantes, la actividad de una enzima decae expone n

cialmente, es decir: 

dE
E

dt

donde: 
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kE = Constante de decaimiento de la enzima

E = Concentraci6n de la enzima activa (S actividad

t = Tiempo

El valor de kE depende mucho de la temperatura, pH y concentraci&n de
las impurezas ( 22, 52) 

Los envases o tanques en los cuales se llevan a cabo reacciones biold

gicas, se llaman comurmiente Reactores o Bio–Reactores, que son el coraz8n– 

del proceso. ( 32- 43) 

Los reactor -es biol&gicos utilizan capas de mieroorganismos que se es— - 

pera expongan varias ventajas en los usos del crecimiento. Las velocidades

de utilizaci6n del substrato por unidad de volumen del reactor son general

mente altas. ( 24) 

Antes de la discusi8n cinétic, es conveniente considerar la naturale

za de los reactores, especialmente con respecto al £ lujo. 

Los cuatro tipos de reactores usados para el tratamiento biol&gico de

desecho, son clasificados con respecto a sus caractertsticas de flujo hi— 

drifulico como: 

I.– Batch

2.– Flujo fijo

3-- Completamente mezclado, tambi4n conocido como un reactor o tanque

agitado con flujo continuo. 

4.– Flujo arbitrario. 
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En t4rminos de flujo, el Reactor Batch se caracteriza porque ni el — 

flujo que entra, ni el que saley tiene una base continua. Arbitrariamente, 

el flujo estS a cualquier grado de mezclado parcial entre el flujo fijo y— 

el completamente mezclado: 

En el flujo fijo, las partfculas pasan a travIs del tanque y se des. 

cargan en la misma secuencia con que entraron; ¿rstas permanecen en el tan— 

que por un tiempo igual al tiempo de retenci¿In tedrico. 

Este tipo de flujo es aproximado en tanques grandes con una gran rela

ci8n de longitud a anchop en los cuales la dispersi6n longitudinal est9 — 

ausente. 

Las particulas se pueden aumentar por medio de la recirculaci<Sn, sien

do el verdadero sistema de recirculaci8n de flujo fijo teSricamente m9s — 

eficiente en la estabilizaci<Sn del desecho mSs soluble, que en un sistema— 

completamente mezclado. En la pr9ctica, un verdadero r¿rgimen de flujo fijo

es diffeil de obtener por la dispersio*n longitudinal. ( 32) 

El proceso batch cfelico, se puede considerar como una variaci8n del— 

proceso de cultivo continuo; muchos procesos y experimentos se han operado

de esta forma, a menudo por razones pr9cticas que trae dificultades de man

tenimiento a alimentaciones continuas en gastos bajos. 

La situacidn de flujo fijo unidimensional sin difusi& en direcci&n — 

del flujo, es angloga al cultivo batch. El proceso de flujo fijo con recir

culaci&n, es anglogo al sistema batch efelico, en donde se tiene que el — 
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proceso va a ser mSs efectivo a tiempos altos de retenci6n. ( 54) 

El completamente mezclado, ocurre cuando las partficulas entran al tan

que y son inmediatamente dispersadas, saliendo Istas en proporci8n a su po

blaci<Sn estadfstica. 

El mezclado completo se puede efectuar en tanques redondos o cuadra— 

dos si el contenido del tanque es uniforme y continuamente redistribuido. 

En el tratamiento matem&tico de los procesos unitarios qu:tmicos y bio

1<Sgicos llevados a cabo, los modelos que usualmente se usan son el de flu— 

jo fijo ideal y el flujo continuamente mezclado, por facilidad; la discu— 

si&n se trata s<Slo con las caracter:fsticas hidrgulicas de los diferentes

reactores. 

Completamente Mezclado con Recirculaci8n Celular.— En este sistema el

contenido del reactor est9 completamente mezclado y se considera que no — 

hay mieroorganismos en el desecho de entrada. El sistema contiene una uni— 

dad de sedimentaci8n en la cual las ceflulas procedentes del reactor son — 

sedimentadas y entonces regresadas al reactor. Debido a la presencia de — 

esta unidad de sedimentacidn, se pueden hacer dos consideraciones adiciona

les en el desarrollo del modelo cine*tico para este sistema. 

1) La estabilizacion del desecho por los mieroorganismos, ocurre s&_ 

lo en la unidad del reactor. Esta consideracidn nos lleva a un mo

delo conservativo. 

2) El volumen usado en el cif1culo del tiempo de residencia esperado— 
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para el sistema, incluye s&lo el volumen de la unidad del reactor

El tanque de sedimentaci<1n se considera como un dep&sito del cual

los s& lidos regresan para mantener un nivel dado en el tanque de— 

aereaci3n. 

Si el sistema es tal que estas consideraciones no se llevan a cabo, — 

entonces, el modelo se modifica. ( 32) 

La operaci8n al estado estable de Reactores Completamente Mezclados.. 

para crecimiento de poblaciones microbianas heteroge*neas, como en el proeZ

so de Iodos activados, es mSs diffeil de obtener manteniendo una relaci<5n— 

de recirculaci&n constante de lodos, que las ecuaciones donde el dispositi

vo en el cual la concentraci& de c4lulas en recirculacidn es constante, 

en lugar de la relaci8n de recirculaci&n. ( 42) 

El tipo de sistema completamente mezclado es de gran uso, en ( 11 la

alimentaci6n del agua efluente y los mieroorganismos recirculados, son dis

tribuidos de tal manera que la concentraci8n de materiales biodegradables— 

y mieroorganismos, son uniformes a través del basfn. El sistema opera efi— 

cientemente, particularmente en aplicaciones industriales donde el agua — 

efluente contiene concentraciones de materiales org9nicos, los cuales son— 

t&xicos- ( 50) 

Una comparaci8n de la eficiencia de dos tipos de reactores continuos, 

el reactor de lecho empacado y el tanque reactor agitado alimentado conti— 

nuamente, pueden estar sujetos a las siguientes condiciones. 
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1) Las condiciones de flujo son ideales, esto es, condiciones de flu

jo fijo en un reactor de lecho empacado y mezclado ideal en el

agitado. 

2) La reacci<Sn no est,< difusionalmente limitada en el reactor, as -r — 

que los datos cinéticos disponibles describen la velocidad de la— 

reacci&n. 

3) Los reactores son operados isotoirmicamente. 

4) El substrato ( s) y producto ( s) son estables. 

En la mayorfa de los sistemas catalizados, la cinItica de la reacci<Sn

favorecerg el uso de un reactor de lecho empacado de £ lujo fijo, sobre el— 

de un reactor ideal agitado, continuamente alimentado; una excepci&n es el

caso de las reacciones de enzimas de substrato inhibido, donde a altas con

centraciones de substrato, un reactor agitado alimentado continuamente, 

puede ser m9s eficiente que un reactor de lecho empacado. ( 38) 

En la investigaci8n de las velocidades de crecimiento a bajos niveles

de substratos se aplica el cultivo de volumen variable, cuyos sistemas de. 

bio—reactor se pueden usar tambiéIn para obtener condiciones dinsmicas con— 

troladas. Los fermentadores de alimentaci<Sn batch y el tanque reactor de — 

volumen constante y substrato continuo limitado, se consideran como conti— 

nuos. 

La operaci&n de volumen variable se designa con respecto al tiempo, como

en el reactor de alimentacidn batch o un bio—reactor con entrada y salida — 
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de gastos vol^ ltricos desiguales. En el sistema de ( tanque reactor de vo— 

lumen constante y substrato continuo limitado), los gastos volum4tricos de

entrada y salida son iguales y mantienen constante el volumen del lfquido— 

del bio—reactor. 

Durante la aproximaci<Sn a la operaci&n de estado estable, la cual se — 

realiza generalmente despuéfs de los transitorios del principios las concen

traciones de substrato se ajustan por sf mismas, asf que la velocidad de — 

producci8n de la biomasa en el fermentador, se balancea exactamente por la

velocidad de desgaste y ya bajo estas condiciones, la velocidad especffica

de crecimiento es igual a la velocidad de diluci<5n y se puede mantener — 

constante, al menos en teor:Ca, proveyendo asf este sistema una ittil herra— 

mienta de investigaci8n de cultivos mierobianos, a varias velocidades esp2

ufficas de crecimiento. ( 13) 

Los sistemas de reactor basados en lechos Fluidizados 01nicos, se han

desarrollado para bioprocesos acuosos, en los cuales se adhieren los miero

organismos o fracciones biol&gicas activas inmovilizadas que se usans pre~ 

viniendo el incremento de la biomasa lo cual facilita el proceso. El reac— 

tor c8nico tiende a estabilizar el lecho fluidizado, con lo que se permite

un rango mucho mgs amplio de las condiciones de operaci8n. La estabilidad— 

del lecho estt asociada con la disminuci(1n de la velocidad y la cafda de

presi&n en el lechos disminuye con el aumento del gasto. 

Las ventajas de utilizar las togenicas de lecho fluidizado en bioreac— 
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tores incluye: 

1) La utilizaci& de pequeflas partfeulas con gran ífrea superficial es

pecffica, lo que permite grandes velocidades espeefficas de reac— 

ci&n. 

2) El uso de partfculas en un estado que permite el fSeil reemplazo - 

de las fracciones activas durante la operaci&n. 

El lecho fluidizado usual, tambi4n contiene un rango relativamente

corto de condiciones <Sptimas de operaci6n a expansiones del lecho, relati- 

vamente altas y de baja estabilidad, haciendo esto m9s diffeil el mantener

la operaci<Sn sin fluctuaci&n. El cono de la columna permite un gran rango

de gasto, sin pérdida del material del lecho, disminuyendo la velocidad

del fluido con la altura del reactor, por lo tanto, el bio -reactor puede

operar efect:Cvamente en un amplio rango de los gastos alimentados, ( 46) 

Para el crecimiento de microorganismos, se ha encontrado que la velo- 

cidad es generalmente autocatalftica y est£ de acuerdo con la cinItica de - 

primer orden, siendo la operaci&n del tanque en una unidad de cultivo con- 

tinuo, similar a la de un reactor qufmico completamente agitado. ( 52) 

En los procesos de digesti<Sn aer<5bica, los Iodos desechados son aerea

dos en un reactor completamente mezclado, sin adici& de substrato ( 33), - 

estos digestores son tanques no calentados como los que se usan en el pro- 

ceso de Iodos activados ( 32), la mayorfa de los cualesl operacionalmente - 

se pueden considerar como reactores de flujo arbitrariot sin recirculaci&n. 
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El tratamiento biol<Sgico de desecho de lodos activados, es el más usa

do para eliminar los contaminantes orgánicos de desechos industriales, me— 

diante el uso de una oxidaci&n bioqufmica y el m.< s vers9til y eficiente de

los procesos disponibles, usado en aguas efluentes para eliminar materia— 

les biodegradables, en sistemas de tratamiento biol<Sgico aereados.( 21, 50). 

Este proceso involucra el contacto de agua de desecho contaminada, mezclada

con un cultivo de mieroorganismos bajo condiciones aer<Sbicas ( 32). Est£ in

volucrada la produccidn de una masa activada de microorganismos capaces de

estabilizar aer4bicamente el desechoyusualmente aguas sucias industriales, 

son estabilizadas biol&gicamente en un reactor bajo condiciones aeró5bicas. 

Lo que contiene el reactor se llama licor de mezcla; la masa biol&gica re— 

sultante se separa del lfquido en el tanque de elari£icaci<Sn y una porci&n

de los s&lidos biol<Sgicos clarificados es recirculada. El nivel al que se— 

r& mantenida la masa biol<Sgica, depende de la eficiencia deseada del trata

miento y otras consideraciones relacionadas a la cin4tica del crecimiento. 

En el reactor, una porci&n de la materia org&nica del desecho es usada por

bacterias aer& icas y facultativas para obtener energfa para la sfntesis — 

del material orgInico remanente, dentro de las nuevas c(11ulas. Los microor

ganismos sedimentados en el tanque clarificador son bombeados de nuevo al

tanque de aereaci&n para que sirvan de fuente de mieroorganismos y el exce

so es desechado. Los mieroorganismos son recirculados porque la raz&n de — 

los contaminantes que entran a la masa biol&gica es crftica para una bio— 
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conversidn eficiente. 

En los estudios de laboratorio se ha encontrado que el tiempo de res¡ 

dencia celular esperado es de 6 a 15 dfas , resultando la producci6n de un

efluente estable de alta calidad y unos Iodos con excelentes caracterfsti- 

cas de sedimentaci&n. 

El prop6sito de la recirculaci&n de lodos activados, es mantener una- 

concentraci& suficiente en el tanque de aereaci<Sn. Los Iodos ser9n elimina

dos de los tanques de sedimentaci&n tan r9pido como se formen. En los sis- 

temas de lodos activados, el efecto neto del aumento de recirculaci<5n es - 

un aumento en la conversi<Sn del substrato. ( 32, 47) 

En la mayorfa de los reactores de Iodos activados, en plantas de tra- 

tamiento de aguas de desecho, recircula una cantidad estable de biomasa — 

para aumentar la concentracidn de la misma en el reactor. Aunque la concen

traci&n del desecho y el gasto en el reactor pueden variar considerablemen

te, la cantidad de biomasa recirculada raramente cambia. La calidad del - 

efluente se puede mantener variando el gasto de biomasa recirculada. ( 27) 

El aumento en el gasto de recirculaci& tiende a un mejoramiento en el fun

cionamiento del proceso, debido a la concentraci<5n adicional que ocurre en

el tanque de aereaci&n. Cuando se disminuye el gasto de recirculaci&ng se

aumenta la concentracidn de DQO ( demanda quf:mica de ox£geno) q debido a la- 

disminucii5n de la concentracidn de las celulas. Cuando se aumenta el gasto

de lodos desechados, se aumenta el gasto de entrada, por lo tanto, se ve - 
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que se puede controlar la concentraci&n de los lodos en el tanque de aerea

ci&n, controlando la velocidad de desecho. El aumento de los Iodos desecha

dos, result& en un aumento en el gasto efluente y una disminuci<Sn de la — 

concentraci& de estos, al disminuir el gasto de desecho de lodos, el ni— 

vel general de los mismos aumenta y la velocidad de desecho afecta signifi

cativamente el tiempo de residencia medio celular.( 7, 32) 

Los reactores de lodos activados en la pr9ctica, usualmente operan — 

con condiciones continuas de s8lidos biol<Tgicos por medio de recirculaci&n. 

48). 

La cantidad de coloides dispersos, s&lidos inertes y aceite que en— 

tran al tanque de aereaci8n, afectan el grado de control del proceso. 02) 

Las funciones del tanque de aereaci&n son: 

1) Controlar un ambiente en el cual los mieroorganismos son puestos - 

en contacto con los desechos. 

2) Suministrar oxfgeno para la oxidaci8n aer&bica biol&gica. 

3) Poner en contacto microorganismos y contaminantes. 

4) Realizar el tiempo de contacto de microorganismos para la biodegr a

daci8n, esencialmente completa de contaminantes. 

5) Carga orgitnica e igualaci6n hidrgulica. 

6) Control del pH. 

El sistema de Iodos activados Completamente Mezclado, ha ganado popu. 

laridad por tratar aguas de desecho industriales y dom4sticas. Se encontrd
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que produce una poblaci&n mierobiana m9s estable que el convencional de lo

dos activados y es muy simple de operar, produce una de las m9s altas posí

bles calidades de efluente. 

El proceso de lodos activados de flujo fijo produce un efluente supe— 

rior al sistema completamente mezclado. 

Los sistemas de lodos activados completamente mezclados, son aquellos

donde los desechos de entrada están uniformemente mezclados con los lodos— 

activados, para mantener todos los s&lidos suspendidos en suspensi&n, con— 

una velocidad del ox:tgeno utilizado, uniforme a traves de todo el tanque — 

de aereaci8n. El r9pido metabolismo de los mieroorganismos bajo condicio— 

nes aer&bicas es el mejor £ actor en la producci8n de una alta calidad de — 

efluente. 

Reduciendo el tiempo de aereacio*n, aumentan los org9nicos no metaboli

zados en el efluente. Las ecuaciones del reactor completamente mezclado, — 

permiten la determinaci6n de la masa mierobiana activa. 

La experiencia ha demostrado que este tipo de sistemas, produce una — 

poblaci&n mierobiana mSs estable y una mejor calidad de efluente, Con un — 

costo mas bajo que el sistema de lodos activados convencional. Los siste— 

mas completamente mezclados, son m9s simples de operar y requieren menos — 

control caro, que los sistemas convencionales. ( 31) 

Los reactores biol<Sgicos, a menudo est£n sujetos a variaciones de las
1

condiciones ambientales, en particular el proceso de lodos activados para— 
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el tratamiento de aguas de descho, usualmente experimenta grandes fluctua— 

ciones diarias en el gasto de entrada y la concentraci8n org&iica. La in— 

formaci8n del comportamiento dingnico se necesita para definir la respues— 

ta de los reactoresp para obtener datos para el desarrollo de modelos mate

mSticos y para diseñar métodos de control para el proceso. ( 48) 

Muchos nuevos tratamientos de aguas de desecho, usan reactores que se

pueden aproximar como una serie de tanques completamente mezclados de mez— 

clado sostenido o £ lujo fijo. ( 12, 27) 

Existen dos muy importantes cielos para el crecimiento y decaimiento— 

de la materia orgánicar lo cual se realiza en los reactores y son: 

1.— El cielo Aer&bico. 

2.— El cielo Anaer&bico. 

En el primero, el oxfgeno es requerido por organismos aer&bicos para 

crecer y funcionar apropiadamente. Como la mayorfa de otros nutrientes mi— 

crobianos que pueden ser agregados en grandes cantidades inicialmente, el— 

oxfgeno se ha estado suministrando continuamente por su baja solubilidad,— 

en soluciones acuosas. 

Los métodos mSs comunes que proveen de oxf9eno son: El tanque mec.Thi

camente agitador suministrando aire adecuadamente. ( 23) 

El aire que se alimenta en exceso sirve no so l̂o como una fuente de — 

oxfgeno, sino que también como un medio para inducir un completo mezclado— 

en el contenido del reactor7 para realizar el decaimiento de la materia or
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ganica. ( 3) 

Bajo condiciones aer& icas, los microorganismos uspLn oxfgeno disuelto

en el agua para convertir los desechos ( materia de alimento). Se debe sumi

nistrar para mantener un oxf9eno disuelto residual de 0. 5 a 1. 0 mgIlt, el— 

cual es adecuado para las condiciones aer& icas. Si hay mts oxfgeno disuel

to, se puede estimular el crecimiento de especies biol&gicas indeseables, 

29) 

En los sistemas aer8bicos, los productos finales son completamente — 

oxidados y por lo tanto a un nivel m9s bajo de energfa que los productos

finales de un sistema de degrádaei&n anaer<%ico, entonces, se libera m9s

energfa de una degradaci<Sn aerob̂ica que de una anaerobica, como resultado, 

la degradaci<Sn anaer& ica es un proceso mifs lento. ( 10, 32) 

Una necesidad com& n a todos los microorganismos activos en crecimien— 

to aer8bico, es la fuente de energfa. ( 10, 17) 

El contenido org9nico en su mayor parte est9 en forma soluble y con— 

forme a la consideraci&n de s&lidos suspendidos despreciables en el efluen

te, que se hace en el desarrollo de los modelos. El sistema se considera

que estS en estado estable, cuando la concentraci& de substrato en el — 

efluente es prtícticamente constante. A velocidad de dilucio5n, los so*lidos— 

biol8gicos del reactor y el DQO solubre efluente se aproximaron a la condi

ci&n de estado estable y la concentraci& de s<Slidos recirculados permane— 

ce casi constante. ( 3) 
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Se ha estudiado la eliminaci&n simultábea de materiales org&nicos y — 

recuperaci<Sn de protefnas, en forma de cillulas de bacterias de aguas de

desecho biodegradables, usando mieroorganismos aer&bicos. 

La utilidad de cualquier proceso depende de las consideracines econos— 

micas. Los factores importantes asociados con la econom:fa de la producci&n

de protefnas microbianas son. 

Disponibilidad y costo del material crudo ( fuente de carbo5n) 

Requerimientos de esterilidad. 

Tiempo de residencia en el reactor. 

Temperatura de operaci<Sn. 

Requerimientos de agua de enfriamiento. 

Requerimientos de ox-fgeno. 

Producci<Sn de celulas. 

RecuperaciM de cellulas y

Valor del Producto. 

Se han reportado frecuentemente en la literatura, crecimientos muy

grandes y velocidades de utilizaci& especffic.-- de substrato a muy altas

temperaturas y numerosos autores han encontrado muy grandes velocidades de

reacci<Sn. ( 49) 

La productividad del crecimiento asociado a las fermentaciones, depej! 

de de la cantidad de biomasa contenida en el fermentador. Las caracterfsti

cas de funcionamiento del fermentador, est1n dominadas por la forma en la— 
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cual ocurre la fermentaci45n mierobiana. ( 1, 10) 

Existen muchos procesos naturales y comerciales que est¿fai basados en— 

el crecimiento mierobiano aer<%ico. Algunos ejemplos son la degradaci6n — 

del aceite en los océlanos, sistemas de tratamiento de aguas sucias aerea— 

das, muchos procesos de descomposici&n natural y aplicaciones a la agricul

tura, como el abono, en plantas de papely petroqufmicas, textiles, de ali— 

mentos procesados y otras industrias. ( 17, 29) 

En el cielo anaer&bico, en el cual el ox:tgeno no se usa para el decai

miento de la materia orgInica, involucra la descomposici<5n de materia orgá, 

nica e inorgánica en ausencia de oxfgeno molecular. Su mayor aplicaci& es

la digesti&n de los lodos de aguas sucias concentradas y en el tratamiento ., 

de aguas de desecho industriales. ( 10, 32) 

El tratamiento anaer&bico para la estabilizacidn del desecho, se ha — 

involuerado a trav4s de una serie de modificaciones en los procesos de al— 

ta velocidad de digestion, empleados en muchas plantas de control de conta

minaci<5n de agua. ( 41) 

En el modo usual de operaci<Sn de una unidad de tratamiento de desecho

anaer&bico, recibe un lodo de aguas sucias concentrados por el uso de un — 

sistema de reactor completamente mezclado con mfnima recirculaci<Sn celular. 

El tiempo de retenciLIn del lfquido en el reactor es de 10 a 30 dfas o más2

dependiendo de como es operado el sistema. La regulaci&n del proceso se d_ - 

signa generalmente para proveer un mejor ambiente para el crecimiento y — 
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proliferaci&n, esto se realiza evaluando y controlando ciertos Sistemas de

partmetros como son: 

a) La produccion de gas y composici<Sn

b) pH

e) Alcalinidad. 

d) Acidos vol9tiles. 

e) Reducci<Sn de s&lidos v&& tiles

f) Conversi&n del substrato. ( 32, 41) 

Para mantener un tratamiento anaer&bico en el sistema que estabiliza- 

r.< eficientemente un desecho org&nico, los mieroorganismos deben estar en - 

estado de equilibrio din&mico, que para establecer y mantener: 

a) Se vacfa el contenido del reactor de oxIgeno disuelto, 

b) Se libera de concentraciones inhibidoras de metales pesados y sul- 

furos. 

e) El ambiente acuoso estarif en el rango de pH de 6. 6 a 7. 6. 

d) El pH del sistema no debe bajar de 6. 2, pues sin control del pH el

reactor acumula grandes concentraciones de ¡ fícidos volftiles. 

Los tamaños y capacidades de recirculacidn de los reactores, se deter

minan en base a los anglisis cin4ticos. 

La temperatura es otro parketro ambiental que' se debe considerar. Las

temperaturas muy altas s&lo son necesarias cuando los tiempos de residen— 

cia celular son bastante grandes para poderse obtener a temperaturas nomi- 
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nales. El tiempo de residencia celular esperado de los microorganismos en - 

el reactor, es equivalente al tiempo de retencidn hidráulico en el reactor. 

Cuando la temperatura de operaci&n se aumenta, el tiempo de residencia mf- 

nimo celular esperado, se reduce significativamente y se puede usar un pe— 

quefio volumen de reactor. ( 32, 41) 

Para realizar la total estabilizaci6n de los ácidos volátiles produci

dos, el reactor de metano requiere mayores tiempos de retenci6n y relacio- 

nes de recirculaci& a los requeridos para el reactor de 9cidos. Las reac- 

ciones responsables de la conversi&n de materiales orgánicos y complejos, - 

se puede representar por una simple oxidaci<Sn para Scidos volátiles y una - 

subsecuente conversi6n a metano. El carb<Sn orgánico se convierte a CO2 0 - 
CH

4. 

La recirculaci&n es casi obligatoria para la economfa del sistema. 

Este tipo de procesos son importantes en el campo municipal y no son - 

muy usados en los desechos industriales. Comparado con el aer&bico, este - 

proceso es m9s sensible para materiales t<Sxicos, pero el control es m9s di

fIcil. ( 10, 29, 41) 

Los parámetros cinélticos son presentados junto con el metodo de dise- 

fíoy para determinar el tamaffio del reactor y los requerimientos de recircu- 

lacidn. El metodo depende de la seleccio5n y determinaci&n de las constan— 

tes cin4ticas apropiadast tiempo de retenci&n y factores de concentracidn- 

de la recirculaci&n, cada uno de los cuales puede variar de acuerdo con — 
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cambios de las caracterfsticas del desecho y los procedimientos operacio— 

nales existentes. 



III.- MODELOS CINETICOS

El control de las condiciones ambientales origina que los mieroorga— 

nismos tengan su medio apropiado para crecer. Para asegurar que los miero- 

organismos crezcan, deben permanecer en el sistema un tiempo grande para - 

reproducirse. Este perfodo, depende de su velocidad de crecimiento, el cual

se relaciona directamente con la velocidad a la que metabolizan el desecho, 

o lo utilizan. Considerando las condiciones ambientales se controlan apro- 

piadamente, la estabilizaci6n efectiva del desecho se puede asegurar con— 

trolando la velocidad de crecimiento de los mieroorganismos. 

Una relaci<Sn empfrica entre el crecimiento biol&gico y la utilizaci<5n

del substrato, que es comunmente usado para la estabilizacidn de desechos- 

orggnicos e inorg9nicos en sistemas biol<5gicos es: 

donde: 

dX dF

ddt = 
Y

dt - 
k
d

X

dX = 
Velocidad neta de crecimiento de mieroorganismos, masa / vo— 

dt

lumen -tiempo. 

Y = Coeficiente de velocidad de producci<Sn, masa de mieroorganis

mos/ masa de substrato utilizado. 

dF = 
Velocidad de utilizaci&n de substrato por mieroorganismos, - 

dt

masa/ volumen- tiempo. 

kd = Coeficiente de decaimiento de microorganismos, tiempo -1. 

X = Concentracidn de microorganismos, masa/ volumen. 

27
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La velocidad de utilizaci&n del substrato se puede expresar como: 

donde: 

dF kXS dS ( 2) 

dt Ks4-S dt

k = Velocidad m9xima de utilizaci<5n de desecho por unidad de pe- 

1
so de mieroorganismos, tiempo

Ks = Concentrací<Sn de desechos a la cual la velocidad de utiliza- 

ci&n de desechos/ unidad de peso de mieroorganismos = a la mi

tad de la velocidad m«txima, masalvolumen. 

S = Concentracidn de desechos alrededor de los microorganismos,- 

masa/ volumen. 

Una representaci<Sn griffica de la ecuaci&n ( 2) se representa en la fi- 

gura 3 - 1 - 

Dividiendo ambos lados de la ecuacidn ( 1) entre X da: 

dX' dt  Y dF' dt
k

X X d

donde: 

dX/ dt)/ X es la velocidad neta de crecimiento, se simboliza por

Utilizando esta y la ecuaci<5n ( 2), tenemos: 

YkS

K + S d
S

se usa para simbolizar el producto de la producci&n del crecimiento1

Y y la velocidad mifxima de utilizaci<Sn de desecho por unidad de peso de mi

croorganismos k. Con esto, la ecuaci&n ( 4) se puede reescribir como: 

S - 
k

K + S d
S
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A

Donde  es el producto de Y y k igual a / q
mgx* 

La ecuaci&n ( 5) es simi- 

lar a la desarrollada por Monod para sistemas de cultivo simples. Reescri- 

biendo y rearreglando la ecuaei<Sn ( 5) en base a masa y tiempo finitos, en - 

los cuales el subf:ndice M se refiere a una cierta masa de mieroorganismos, 

resultando* 

1 = 
y ( A F/ A t)M

xMA A X/ A t) 
M x - kd

M ( 6) 

Donde el t4rmino ( A Fl¿ t) MAM se conoce como el proceso de factor de car~ 

ga, la utilizaci6n espec-ffica y la velocidad de eliminaci&n del substrato - 

o la relaci&n de alimento a mieroorganismos se designa por U: 

U= 

A F/ A t ).. 

M 7) 

Donde ( A Flá t) M representa la masa de substrato utilizada por la masa de
mieroorganismos bajo un perfodo de tiempotit. 

El t4rmino XMJ( á X/ At)M del lado izquierdo de la ecuaci6n ( 6) se ha

designado como el tiempo de retenci&n de s& lidos, el perfodo de lodos, o - 

el pretendido tiempo de residencia de la ellula y se simboliza por Qc. 

X

Q ›c - 
M — 

a X/ a t) 
M ( 8) 

En esta ecuaci<5n XM es igual a la masa total activa de mieroorganismos

en el sistema de tratamiento y (¿ X/ 6 t)M es la cantidad total de masa mi- 
crobiana eliminada diariamente del sistema de tratamiento. La calidad del- 
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desecho incluye estos s6lidos microbianos desechados, asf como los perdi— 

dos en el efluente. El recfproco de Ele, ( 6 X/ tt) 
mIXM es igual a la velo- 

cidad de crecimiento esper-ffico. 

Utilizando las ecuaciones ( 7) y ( 8) se pueden reescribir como: 

1 = 
YU - k

Qr_ d (
9) 

De la ecuaci&n anterior se ve que la velocidad de crecimiento de los- 

mieroorganismos y Ut la relaci<Sn de alimento a mieroorganismos se relacio- 

nan directamente. 

Un tratamiento eficiente se puede obtener con el control de Ge o U de

las cuales @e es más fifeil de medir y por lo tanto es el parAmetro m9s de- 

seable de control. kd es un coeficiente observado que varfa con el tiem- 

po de residencia esperado. 

El pH y la temperatura se regulan para una velocidad <Sptima de creci- 

miento. 

La concentraci&n del efluente como una funci&n del tiempo se puede de

terminar de un balance de materiales alrededor del reactor como sigue: 

Velocidad de Velocidad de Velocidad del

cambio en el entrada al flujo de sal¡ 
reactor. reactor. da del reactor ( 10) 

dC ( V) 
QCO QC

d_t

Donde: C = Concentraci&n del efluente a cualquier tiempo t

V = Volumen del reactor. 

Q = Gasto. 
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Co = ConcentraciSn a la entrada. 

Reescribiendo y simplificando la ecuaci<Sn ( 10) tenemos: 

dC Q ( Co - C) 

dt V

La cual se puede integrar como: 

c

dC = Q
dt ( 12) 

CO -C V

0

Para obtener: c = co (. 1, - e-'/(
Y/ Q» = 

co ( i _ (
7t/ td (

13) 

donde: td = tiempo de retenci6n V/ Q

La expresi6n correspondiente para la concentraci&n del efluente del - 

reactor que est.< siendo purgada se deriva similarmente y estit dada por: 

C = Co p - tItd

Arbitrariamente, el £lujo representa cualquier grado de mezclado par- 

cial entre el flujo fijo y el completamente mezclado. 

Las ecuaciones cin4ticas desarrolladas para la calidad del efluente,- 

se aplican s<Slo al desecho orgInico, soluble que escapa al tratamiento bio- 

1<Sgico, que es sdlo una porci&n de la concentraci&n del desecho org&nico - 

en el efluente. ( 21, 32) 

Un modelo matemftico muy usado es la ley de Michaelis -Menten usada en

la cin4tica de las enzimas, es de utilidad para muchos sistemas de enzimas, 

pero son inadecuadas para otras. Ha sido la base para el tratamiento Mo— 

nod de crecimiento bacterianot que es de utilidad para describir el creci- 

miento de los mieroorganismos bajo ciertas condiciones. 
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La formulacidn de Monod predice la fase de crecimiento exponencial y - 

la aparici<5n de la fase estacionaria en el cultivo Batch. Los te*rminos en - 

las ecuaciones que contienen constantes que no tienen significado ffsico.- 

no se pueden medir experimentalmente y son de utilidad poco prSetica. ( 51) 

El modelo que se ha usado m9s extensamente para representar la veloci

dad de eliminaci<Sn de substrato, es el de reacci<Sn de primer orden, debido

a su simplicidad. Varios tipos de ecuaciones cin4tícas como la ecuaci<Sn - 

de Michaelis -Menten, han propuesto series de ecuaciones de primer orden y - 

coeficientes de velocidad variable. ( 36) 

1.- Un modelo cinéltico simple para la interacci&n enzima -substrato — 

que se ha usado particularmente, es la propuesta por Michaelis -Menten. En - 

este modelo, la enzima E, reversiblemente se combina con el substrato S - 

el reactivo), para formar un complejo enzima~substrato, ES, el cual se - 

descompone irreversiblemente para dar el producto P y liberar la enzima. 
k+

s k

E + S ES +
p

E + P
p

k, ( 1. 1) 

Si la concentracidn de substrato es mucho m1s grande que la concentra

ci&n de la enzima, es decir So» Eo y si la descomposici& del complejo - 

enzima -substrato es la etapa limitante de la velocidad ( k » k ), enton— 
s + p

ces: dP dS
k ( ES) 

dt dt + p ( 1. 2) 

dP - 
k +

p
Eo ( S) k +

p
Eo ( S) 

dt - k_5 + k +
p (

S) 
Km + ( S) 

S ( 1. 3) 
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Donde: 

dP/ dt = Velocidad de la reacci&n, v

k +
p

Eo = Velocidad mIxima posible de la reacci<Sn, v
MIX

Km = Constante de Michaelis—Menten

Se ve que la velocidad de la reaccio*n se relaciona lincalmente con la

concentraci&n de La enzima. 

Entonces: k « k_ y
p S

Km = k +
p +

k —
S :. 1

k +
S

Keq ( 1- 4) 

Esta relaci&n entre el substrato y la velocidad de la reacci&n se ex— 

presa como: 

v = VmS -x ( S) KM + ( S) ( 1. 5) 

Para cultivo continuo, un balance de material de los microorganismos— 

durante la operaci<5n al estado estable, se realiza como sigue: 

x
ent + 

f V _ x
sal F = VdxIdt

Entrada + Crecimiento — Salida = Arumulaci(5n ( 1. 6) 

Donde: X
ent = Concentraci& de organismos para un tanque de cultivo. 

F = Gasto del tanque de cultivo. 

Xsal = Concentracidn de organismos en la corriente que sale del— 

tanque. 

V = Volumen del tanque de cultivo. 

t = Tiempo. 

Constante de velocidad de crecimiento de primer orden o — 

constante de velocidad espeeffica. 
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La alimentaci&n de entrada generalmente contiene mieroorganismos no

no viables y si las condiciones de estado estable son consideradas, la

ecuaci<Sn ( 1. 6) se reduce a: l = F . 
D

V

Lo cual indica que la velocidad de crecimiento de un organismo en cul

tivo contfnuo, es dictado por la relaci<Sn del gasto medio al volumen del - 

tanque de aereaci<Sn. Para cultivo continuo, esta velocidad se representa - 

por el sfábolo D y se conoce como la " velocidad de diluci<Sn", que es la re

cfproca del tiempo de residencia promedio. 

Experimentalmente se ha encontrado que la velocidad de crecimiento es

peeffico,' de los mieroorganismos, se puede correlacionar generalmente a- 

la relaci4Sn de Michaelis -Menten expresada por la ecuaci&n ( 1. 3) 

Entonces: / 9 = (  m& x S)/ ( Ks + S) 

Para una velocidad de diluci<Sn dada y para una concentraci<Sn del subs

trato de entrada, ocurre una autorregulaci&n para un cultivo. Esta mantie- 

ne la concentraci6n de c4lulas a un valor constante, que es equivalente a- 

la habilidad de los mieroorganismos para convertir substrato a masa celu— 

lar. (-52) 

2.- Se ha encontrado que la velocidad de carga en sistemas de trata— 

miento biol&gico aer&bico de desecho aumenta. Esto se deriva del balance - 

de masa al estado estable alrededor del reactor bioqu:Emicot considerando - 

cin4tica de primer orden: Q ( S So) V k XaS ( 2. 1) 

de lo cual S = S V

kXa7 ( 2. 2) 
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Donde v = velocidad de carga. 

Se puede considerar la cinftica de Michaelis -Menten para el substrato, 

tal que la ecuaci6n ( 2. 1) queda: 

Q ( S - So) - VkS = 0 ( 2- 4) 
K+ S

Rearreglando la ecuaci<Sn ( 2- 4) se obtiene. 

k Xar K

as S

donde . 

k = Constante de velocidad

K = Constante de Michaelis -Menten

Q = Gasto volumétrico

S = Concentracidn de DEO

So = Concentraci8n de entrada de DEO

V = Volumen del tanque de reacci<Sn

Xa = Concentraci&n media de biomasa

7 = Tiempo de residencia del reactor, VIQ. ( 44) 

3.- Para un reactor de lecho empacado, o para un tanque reactor conti

nuamente alimentado y agitado tenemos que: 

La expresi<Sn de Michaelis -Menten para un substrato simple, en una

reacci&n de enzima desinhibida es de la forma: 

r = kE 1

V 1 + K/ c

Donde: 

r = Velocidad de la reacci<Sn
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k = Constante de velocidad. 

E = Cantidad total de enzima presente. 

V = Volumen del reactor. 

K = Constante

c = Concentracidn del substrato. 

En muchos casos las reacciones catalizadas por enzimas inmovilizadas— 

siguen la ley de velocidad de la formay de la ecuaci4n ( 3. 1) 

Para un reactor de lecho empacado, con condiciones isotérmicas, de — 

flujo fijo, la ecuaci<5n ( 3. 1) se puede integrar bajo una longitud de lecho, 

para dar: PC
0 — 

Un ( 1 — P) = kE/ q ( 3. 2) 

donde: P = Fracci<Sn de substrato convertido a producto. 

Concentraci& del substrato de entrada. 
0

q = Gasto. 

Para un tanque reactor agitado continuamente, alimentado bajo condi— 

ciones isotétrmicas, bien mezclado, la ecuaci<5n ( 3. 1) se puede incorporar — 

en una ecuaci&n de balance de masa del substrato para dar: 

q ( co — e) = r . V ( 3. 3) 

Donde: e = Concentraci<5n de la mezcla de reacci<5n y del substrato de — 

salida. 

Sustituyendo r de la ecuaci& ( 3. 1) : 

PC
0 + 

K 1 PA1 — p)] = kEIq ( 3- 4) 

Las ecuaciones ( 3. 2) y ( 3. 4) se pueden usar como modelos para reacto— 
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res de enzima inmobilizada, provistas, por supuesto, de la velocidad de

acci&n que obedece a la ecuaci<Sn ( 3. 1). ( 38) 

Existe un gran n&mero de intentos para formular una expresi&n para

describir el crecimiento microbiano. El mgs importante de estos ha sido la

ecuaci<Sn de MONOD que ha sido la base de la mayorfa de los intentos. La— 

mSs importante de las diferentes f<Srmulas que se han postulado para descri

bir la relaci&n entre la velocidad de crecimiento y la concentraci& de

substrato es: 

IM = )
4 m * ( s/ [ Ks + s] ) 

Donde: /"<  Velocidad espeeffica de crecimiento ( hr -
1) 

11 m = Velocidad máxima de crecimiento. 

S = Concentracidn del substrato limitante

Ks = Constante de saturaci&n. ( 30, 37, 48) 

Este modelo, o modificaciones de éll, se realizan para mantenimiento,— 

inhibicioIn, ete. Es capaz de correlacionar datos de muchas situaciones de

una manera satisfactoria. Este modelo no puede realizar situaciones en — 

las cuales las c4lulas responden a cambios en su ambiente, ni hace explfei

to el conocimiento de que el estado fisiol&gico de las células cambia en — 

respuesta al cambio de las condiciones ambientales y por lo tanto no tiene

variables que midan la calidad de la poblaci<5n de la biomasa.( 18) 

De los m4todos experimentales disponibles para estimar los par;tmetros

cinéticos biol<Sgicos m, Ks, y Y, a menudo se obtienen algunos estimados— 
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precisos de los parImetros, particularmente Ks. La precisi6n de los parg- 

metros estimados depende fuertemente de las variables independientes usa— 

das enlos experimentos. ( 25) 

4.- Todos los m4todos comunes para medir coeficientes de velocidad me

dia Monod, tienen serias desventajas para obtener las medidas rSpida y co- 

rrectamente con sistemas de alimentaci& Batch y continua. 

La ecuaci&n Monod ( 4. 1) se ha usado extensamente para modelo de la e¡ 

néltica de crecimiento bacteriano: 

S

Ks+ S

donde? m = Velocidad de crecimiento actual y máximo, respectivamen

te ( tiempo -1) 

S = Concentracidn de substrato limitante de la velocidad, - 

masaiVol.) 

Ks ;-- Coeficiente de velocidad media ( masalvolumen) 

La velocidad de crecimiento es igual a la velocidad de cambio en la - 

masa de organismos con el tiempo, 0 ( dXldt) 1X. La ecuaci<5n U- 1) se ha mo- 

dificado para incluir un t4rmino de la velocidad de utilizaci<Sn m« xima y - 

el mantenimiento espeeffico. 

dX - Yk
S

X
i -

b
Sdt + S (

4- 2) 

donde: Y = Coeficiente de producci6n

X = Concentracidn de organismos ( masa/ volumen) 
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k = Velocidad máxima de utilizaci&n de substrato tiempo -
1

b = Velocidad de mantenimiento espeeffico ( tiempo -
1) 

La primera porri<Sn del lado derecho de la ecuaci6n ( 4. 2) se relaciona

a la velocidad de utilizacio5n del substrato. 

dS ka

dt Ks+S
4- 3) 

Para muchas aplicaciones en investigaciones e industria, los cuatro - 

coeficientes básicos Yv kg b y Ks. se deben estimar. El coeficiente Monod - 

de velocidad media, no ha sido determinado tan frecuentemente como los — 

otros y no es conocido su valor absoluto para tipos especfficos de bacte— 

rias, ni su dependencia con las condiciones ambientales como temperatura y

PH. ( 53) 

Las ecuaciones de un modelo qufmico estructurado se obtienen: Ewri— 

biendo los balances de masa para varios componentes del biomaterial en un - 

sistema elegido apropiadamente y postulando la existencia de las expresio- 

nes de velocidad cin4tica que ocurren en el biomaterial o a su alrededor— 

18) 

S.- Balances Generales para Reactores de Volumen Variable. 

El balance total de masa para la fase lfquida se puede formular ffsi- 

camente como sigue: 

Velocidad de acumulaci<5n Velocidad de masa Velocidad de masa

de masa total en el lf— total del lfquido total del lfquido

quido del reactor de entrada al — de salida del — 

reactor reactor

Matemáticamente, en términos de gastos volumétricos, densidades de lf
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quidos y volumen, el balance total para un tanque reactor bien mezclado — 

viene: 

d( V f 1) - 
Fo o - F

dt 1 P 1

Normalmente, los cambios de densidad serfan pequeños dando: 

d V

t = 
Fo - F, 

El balance total de masa da la velocidad de cambio de volumen, con — 

gastos de entrada y salida para sistemas de densidad constante bien mezcla

dos. El Balance de biomasa en la fase 1-fquida se puede formular como: 

Velocidad de Velocidad de Velocidad de la Velocidad de la

acumulaci&n- la biomasa - biomasa salien- biomasa produci

de la biomasa entrante al- te del reactor. da en el reac— 

en el reactor reactor tor

En forma simbdlica, usando las concentraciones de células y gastos — 

voluméltricos para un reactor bien mezclado

d ( V X ) 

dt

1 = Fo - Xo - F1* X + rx* V

Considerando las cin4ticas de velocidad de crecimiento usual: 

4- X = # - 
x, 

La velocidad de crecimiento es usualmente de primer orden con respec- 

to a la concentracidn de la célula y se considera normalmente dependiente - 

de la concentraci<Sn de substrato, de acuerdo a la relaci&n Monod o alguna- 

modificaci&n de ésta. 
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El balance de c4lulas queda: 

d ( V- Xl) 
Fo- Xo - F x + r V ( 5. 2) 

dt 1 x

Esta ecuaci<5n se ha formulado para incluir condiciones dinImicas de - 

estado inestable, o condiciones transitorias. Asf que, la ecuaci&n no es - 

válida bajo todas las condiciones transitorias, porque la ecuaci<Sn Monod - 

se ha encontrado para aplicar bajo condiciones estables, o sea donde ocu— 

rriera el crecimiento balanceado. 

El balance de substrato lijfiitante para la fase lfquida en forma de - 

palabras es: 

Velocidad de acumu Velocidad del Velocidad del Velocidad de- 

laci&n de substra- substrato en- substrato sa- utilizaci&n- 

to en el reactor. trante al liente del del substra- 

reactor. reactor. to en el — 

reactor. 

o simb(Ilicamente: 

Fo - So - F - S, - ,# m- S
dt 1 . x1 . V/ y

Ks+S1 ( 5. 3) 

donde Y es el coeficiente de producci& que se considera constante. 

En este sistema las tres variables dependientes consideradas son: 

V, X 1 y S,, su valor se encuentra resolviendo simultInea las ecuacio

nes (« 2) y( 3).( 13728) 

6.— Sistema completamente Mezclado sin Recirculaci<Sn. 

En este sistema, la unidad del reactor est9 completamente mezclado y- 



no hay organismos en el efluente de entrada. Para este sistema, el tiempo

hidrSulico de retenci<5n 0 es: 

V

Q ( 6. 1) 

donde: V - Volumen del reactor

Q - Gasto volumétrico. 

El tiempo de residencia medio esperado Oc se deftne como* 

VX

5 ( 6. 2) 

donde: X es la concentraci<Sn en masa de microorganismos en el reactor. 

Por simplificaci<Sn de la ecuaci(5n anterior tenemos que: 

6. 3) 

Donde el tiempo de retenci&n promedio de las céllulas en el sistema es el - 

mismo que en el del lfquido. Esta es la caracterfstica mSs importante de - 

este tipo de sistemas. 

Un balance de masa de mieroorganismos en el sistema del reactor se — 

puede escribir como: 

Velocidad de cambio Velocidad neta de Velocidad de £ lujo de

de la concentracidn crecimiento de or organismos de salida

de organismos en el ganismos en el del reactor. 

reactor reactor. 

V la ) = ( y k
dt dt d X ) V - QX (

6. 4) 

Al estado estable, dX/ dt es igual a cero y la ecuaci&n anterior se — 

puede escribir como: 

Q dF/ dt

V = 
y

x - kd ( 6. 5) 

4
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Utilizando las ecuaciones ( 7) y ( 8), la ecuaci<5n ( 6. 5) se reescribe — 

como: -- L = YU — kd ( 6. 6) 
Oc

Para este sistema de reactor Qk-- = 0, la relaci&n de alimento a mi— 

croorganismos U se relaciona directamente con el tiempo de retenci&n hi— 

drSulico del sistema 0. 

La eficiencia de estabilizaci<5n del desecho se puede definir como: 

E = 100 so — S (
6- 7) 

so

donde: E = Eficiencia de estabilizacidn del desecho expresado en % 

So = Concentraci&n en masa del desecho de entrada. 

S = Concentracidn en masa del desecho de entrada no degradado — 

biol&gicamente, que aparece en el efluente. 

Para obtener una expresi&n para la concentraci&n del substrato efluen

te S, la ecuaci<5n ( 6. 6) se puede reescribir, utilizando las ecuaciones ( 2)— 

Y ( 7) para obtener: 

kS — 
k¿ Y Ks + S ( 6. 8) 

C

Resolviendo esta ecuaci<Sn para S, obtenemos: 

S = Ks ( 1 + k Qc

Oc( Yk — kd )- 1 ( 6. 9) 

Por comparaci<Sn de la ecuaci<Sn ( 6. 6) con la ecuaci<Sn ( 6. 8) veremos — 

que : u = kS

Ks + S

De la cual se obtiene la siguiente ecuaci<Sn: 

S = M 

k -U ( 6. lo) 
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La concentraci&n del desecho del efluente S es una funei<Sn directa – 

de Oc & U. Fijando uno de estos tres parAmetros se fijan los otros dos y

se especifica la eficiencia de estabilizaci<Sn biol<Sgica del desecho para– 

este sistema. 

Utilizando las ecuaciones ( 6. 1) y ( 6- 3), la ecuaci6n ( 6. 5) se puede– 

resolver para la concentraci<Sn en masa de microorganismos en el reactor – 

para dar: 

X
Y ( so —S) 

1 + kd ",_ ( 6. 11) 

La concentraci&n del efluente S y la eficiencia del tratamiento E es– 

tOIn relacionadas directamente a Qc-, el cual es igual a Q. En un sistema – 

como éIste no hay control separado de mieroorganismos, porque el tiempo de– 

retenci<5n esperado Oc- y el tiempo de retenci&n del lfquido Q son el mismo. 

Para obtener una alta eficiencia del tratamiento, Qc- debe ser grande, lo – 

cual origina que Q deba ser grande. Este modo de operacidn es caracterfsti

co de un sistema de tratamiento convencional anaer&bico y algunos procesos

modificados de lodos activados. 

Existe un cierto valor de Qw_- bajo el cual la estabilizaci<Sn del dese– 

cho no ocurre, a este valor crftico se le llama el tiempo mfnimo de resi— 

dencia esperado Ocm , ffsicamente es el tiempo de residencia en el cual las

cIlulas son desechadas del sistema, mgs r9pido de lo que pueden producirse. 

Se puede calcular con la ecuaci&n ( 6. 8) con la consideraci&n de que la con

centraci<5n del desecho de entrada So, es igual a la concentraci& del dese
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cho efluente S: 

y
kSo - 

kd ( 6. 12) 
Ks + So

En muchas ecuaciones encontradas en el tratamiento de desecho, So es

mayor que Ks, asf que la ecuaci<Sn ( 6. 12) se puede reescribir para dar: 

0 e  M
Yk - kd (

6. 13) 

El uso de las dos Iltimas ecuacíones determinan el tiempo de residen- 

cia mfnimo OcM, el cual debe ser de 2 a 20 veces mayor para Qc para asegu- 

rar un tratamiento adecuado. 

Para emplear las ecuaciones cin4ticas en el control de los sistemas - 

biol<Sgicos, los parlanetros cin4ticos Y, kd, Ks y k se deben conocer. Se ha

demostrado con estudios de laboratorio que los parketros Y, kd y k aunque

son diferentes para muchas fuentes de carb8n, no varfan grandemente ( Tabla

1). ( 6, 32, 45, 49, 26) 

7.- Reactor Completamente mezclado con Recirculaci<Sn Celular. 

El tiempo de retenci&n hidr&ulico esperado para el sistema, Gs se de- 

fine como: 0. - 
V5

Q ( 7- 1) 

donde: Vs = Volumen del reactor mas volumen del tanque de sedimenta— 

ci&n. 

Q = Gasto de entrada. 

El tiempo de retenci&n hidritulico esperado para el reactor se define - 

como: Q = 
Q ( 7. 2) 

donde: V = volumen del reactor. 
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El tiempo de residencia esperado Qc se define por la ecuaci&n ( 8) y - 

VX
es: Oc = 

Qw X + ( Q - Qw ) Xe ( M) 

donde: Qw = Gasto del lfquido, conteniendo la fracci&n de c4lulas dese- 

chadas del reactor. 

Xe = Concentracidn de mieroorganismos en el efluente, provenien- 

te de la unidad de sedimentaci<Sn. 

En un sistema con una unidad propia de sedimentaci<5n, la cantidad de- 

celulas en el efluente es muy pequefia y la ecuacio*n ( 7. 3) se puede simpli- 

ficar para dar: 00 . V

QW ( 7- 4) 

Comparando la ecuacion ( 7- 4) con las ecuaciones ( 7- 1) y ( 7. 2) se pue- 

de ver que para un volumen dado de reactor, Q_- es te&ricamente independien

te de 0 y Os, pero prSeticamente no es completamente independiente. 

Un balance de materia para la masa de mieroorganismos en el sistema - 

de entrada se puede escribir como: 

Velocidad de cambio

de la concentraci& 

de organismos en el

reactor. 

VAdt

Velocidad neta del

crecimiento de los

organismos en el - 

reactor. 

Y ! - k X) V
dt d

Velocidad del flujo

de salida de orga— 

nismos del reactor. 

E QX + ( Q--Qw) Xe] (
7. 5) 

Haciendo uso de la ecuacio*n ( 7. 3) y considerando condiciones de esta- 

do estable, la ecuacidn ( 7. 5) se puede simplificar y rearreglar para dar: 

dFIdt
Y

x - 
kd ( 7. 6) 
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o considerando una base de tiempo finito y usando la ecuacidn ( 7) 

1
YU - kd (

7- 7) 

La ecuaci<5n ( 7- 7) es la misma que la ecuaci&n ( 6. 6), la cual fue desa

rrollada para un sistema completamente mezclado sin recirculaci&n, al

igual que las ecuaciones ( 6. 8) y ( 6. 10) 

Para los sistemas con o sin recirculaci&n, controlando Ge o U se es

tablece la concentraci& del efluente pues se relacionan directamente. 

En un sistema completamente mezclado sin recirculaci<Sn, Or- y U son — 

funciones directas del tiempo de retenci<Sn hidráulico del reactor 0. En - 

un sistema con recirculacidn, Qc, y U son tedricamente independientes del - 

tiempo de retenci<5n hidráulico del reactor 0 y del sistema Os. Asf que es

posible obtener una alta Ge y con esto, una buena eficiencia sin aumentar - 

0 o Os. 

La concentracidn en masa de mieroorganismos X en el reactor se puede - 

obtener con las ecuaciones: 

A.F - 2 ( so - S) 
At - V

y con la ( 7. 2), junto con la ecuaci&n ( 7. 6) y resolviendo para X: 

x
Oc - Y ( so - S) 

0 1+ kd Qc . ( 7. 8) 

Como se muestra en las ecuaciones ( 6. 9) y ( 6. 10), Go y U están rela— 

cionadas directamente a la calidad del efluente, o eficiencia del trata— 

miento, o sea que controlando 0. o U en un proceso de tratamiento bioldgi 
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co, se controlarg la eficiencia del proceso directameipte. 

Usando Gc como un pargmetro de control del tratamiento, no hay necesi, 

dad de determinar la cantidad de s<Slidos biol<Sgicos en el sistema y no es– 

necesario evaluar la cantidad de alimento utilizado. El uso de Or- se basa

en que para controlar la velocidad de crecimiento de los microorganismos y

de aquí su grado de estabilizacidn, un porcentaje especificado de la masa– 

celular en el sistema deber& ser desechado diariamente. 

Como se muestra en la ecuaci&n ( 7- 4) por desecho de las c4lulas direc

tamente del reactor, s<Slo se necesitan conocer Qw y V para determinar Oc. 

Para un sistema completamente mezclado, con o sin recirculaci&n, hay– 

m
un tiempo de residencia mínimo esperado Qú- ' bajo el cual la estabiliza— 

ciSn del desecho no puede ocurrir. El valor específico de Q_- m es una £ un— 

cit3n de la concentraci<5n del desecho y de los parImetros cin4ticos Y, k, Ks, 

kd. Las ecuaciones ( 6. 12) y ( 6. 13) son expresiones que se usan para deter

minar Ocm con o sin recirculaci<Sn. Los valores de Qc usados en el diseño

de procesos biol<Sgicos, están basados en el valor de Qc
m

para cualquier de

secho. ( 3, 32, 40, 42) 

8.– Sistema de Reactor de Flujo Fijo. 

Un modelo cin4tico del sistema de flujo fijo es matem9ticamente dift– 

cil, así que Lawrence y McCarty han hecho dos simplificaciones, considera.n

do que son de primacía para usar un modelo cin4tico del reactor de £ lujo – 

fijo, que son: 
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a) La concentraci6n de microorganismos en la corriente de entrada al

reactor, es aproximadamente la misma que en el efluente del reac- 

tor. Esta consideracidn se aplica s&lo si QcIQ> 5. La concentra

ci&n promedio resultante de microorganismos en el reactor se sim- 

boliza por 7. 

b) La velocidad de utilizaci<Sn del substrato como el desecho que pa- 

sa a través del reactor, est4 dada por la siguiente expresi&n: 

ds k S í
dt ks + S ( 8. 1) 

Integrando la ecuacion̂ ( 8. 1) bajo el tiempo de retenci&n del desecho - 

en el tanque y después simplificando, Lawrence y McCarty obtienen una ex— 

presi&n similar a la siguiente: 

1 = Yk ( So - S) - 
k para r < 1

QC ( So- S)+ Ks1n( So/ S) d (
8. 2) 

donde : r = relaci<Sn volum4trica de recirculaci<Sn. 

La ecuaci&n ( 8. 2) es similar a la ecuaci&n ( 6. 8), la cual se aplica a

sistemas completamente mezclados, con o sin recirculaci<Sn. La principal - 

diferencia entre estas dos ecuaciones, es que en la ecuaci<Sn ( 8. 2) Qc es - 

también una funci&n de la concentraci&n del desecho de entrada So. 

El exceso de microorganismos es eliminado del reactor, asf que Gr- pa. 

ra el sistema de flujo fijo con recirculaci&n, se puede también definir - 

por la ecuaci&n ( 7- 4), aplicando las mismas consideraciones. El tiempo de

retenci& hidrgulico medio del desecho en el reactor Q y el tiempo de re— 

tencidn hidrSulico medio del desecho en el sistema de fluju fijo Qs, se — 

pueden definir usando las ecuaciones ( 7- 1) Y ( 7- 2). La concentraci<Sn pro- 



50

medio de mieroorganismos en el reactor del sistema de flujo fijo7 se pue. 

de obtener usando la ecuaci&n ( 7. 8), notando que 7 se puede sustituir por— 

X. ( 32, 54) 
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IV-- ECUACIONES DE DISERO

El disefio de ingenierfa para las unidades de un proceso de tratamien- 

to biol<Sgico, emplea modelos empIricos interpolando la informaci<5n obteni- 

da de laboratorios y de plantas pilotor con los cuales se desarrollan . cur- 

vas de comportamiento y cartas operacionales. ( 4, 33) 

Los requerimientos ambientales de la calidad del aguar pueden dictar- 

la cantidad de contaminantes permitidos Y los costos. La calidad &ptima - 

del agua, depende del uso y actividades en los que se vaya a utilizar. 04) 

Normalmente la planta de tratamiento de desecho se disefia en base a - 

la carga que se agrega al sistema, o sea, el gasto y los contaminantes po- 

derosos que son usados para dimensionar las unidades involucradas. ( 5) 

La selecci&n del tipo de reactor es una de las m9s importantes consi- 

deraciones. Los factores operacionales que deben ser considerados son: 

1) La cino?tica de la reacci<Sn que gobierna el proceso. 

2) Requerimientos de oxfgeno transferido. 

3) Naturaleza del agua de desecho a ser tratada. 

4) Condiciones ambientales locales. 

5) En la pr&cticar la construcci&n inicial Y los costos de manteni— 

miento, afectar9n la selecci&n del reactor. 

El efecto de la cin4tica de la reacci&n en la selecci6n de reactores, 

puede ser tratado considerando una serie de reactores id4nticos completa— 

mente mezclados, o un reactor con dispersi&n axial y condiciones arbitra— 

rias de entrada y salida. Para la eliminaci<5n de substrato con una cin4tica
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de primer orden, el volumen total requerido por una serie de reactores com

pletamente mezclados ( 4 0 m9s) es considerablemente menor que el requerido

por un reactor sencillo completamente mezclado. Esta diferencia de volSme- 

nes se acentla con un incremento en la eficiencia de eliminaci6n y con el— 

orden de la expresi<Sn cinoStica. En una serie de reactores, el efluente de - 

un reactor sirve como flujo de entrada al siguiente reactor. 

La elecci<5n del reaut-ur para una conversi& particular del proceso

catalizado con enzimas es complejo, dependiendo no s& lo de la cinItica de - 

la reacci&n sino tambitin con las considerac ones prScticas como la necesi- 

dad de control de la temperatura, pH y frecuentemente la regeneraci& del~ 

catalizador, o su reemplazamiento. Todo aspecto pr9ctico se debe especifi- 

car para cada proceso. ( 32, 38) 

Los criterios de disefio necesarios involucran un £ actor de seguridad - 

para permitir la posibilidad de agitaciones hidrgulicas que varfan el tiem

po de retenci<Sn. ( 40) 

Los parImetros de importancia analizando y diseñando procesos de tra- 

tamiento biol&gico, están dados por las ecuaciones ( 2) y ( 4) cuando se

usan junto con la ecuaci& ( 9). ( 32) 

Para el substrato y la concentracidn de cuflulas en el reactor, se de— 

ben tener las variables operacionales de alimentaci<Sn de entrada, relacio*n

hidr;fulica de recirculaci&n, concentraci&n de la recirculaci&n de lodos, — 

velocidad de diluci& y las constantes biol&gicas 11< m, Ks y Y. ( 42) 



Los parifmetros cin4ticos propuestos en los modelos, se han evaluado y

se muestran en la tabla IV. 1 ( 3) 

La produccid:n Y en términos de cantidad de biomasa producida de una - 

cantidad dada de la fuente de carb&n org9nico, es un parImetro importante - 

en el diseño de los elementos que facilinta el tratamiento biol&gico de — 

aguas de desecho, esto representa una gran porcio*n de los lodos, de los — 

cuales se puede disponer de un bioproducto del proceso. Tambi4n la produc- 

ci<Sn de la biomasa Y, es una de las constantes -del crecimiento empleada en

modelos cinélticos y en las ecuaciones de balance de masa y energfa, usando

para describir y predecir las caracterIsticas operacionales y por lo tanto

el diseño del tratamiento del proceso. El mayor problema encontrado en el

uso de Y como un pargmetro de diseño y operaci<Sn, es la selección de un va

lor numerico razonable, que se asignar£ a esta constante para un desecho - 

espeeffico, o tipo de agua de desecho. Es posible que muchas de las varia. 

ciones reportadas en el valor para Y es debido, como McCarty lo asent&, a- 

las variaciones de las condiciones experimentales. 

La producci&n se calcul& como la relaci& del aumento de la concentra

ci<Sn de s8lidos biololgicos a la disminuci&n de la concentraci& de DQO, es

decir, el peso de s&lidos biol&gicos ( mg) producidos por mg de DQO utiliza

do. 

Y - 
Asdlidos bioldgicos

X 100
DQO

El DQO se emple<5 como una medida de la concentraci<Sn de substrato - - 
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El tiempo de retenci&n de s&lidos biol&gicos ( Qc), es utilizado como - 

un diseflo primario para el reactor biol<5gico ( 33, 19) 

DISEÑO DE CARGAS: Varfa de 1. 5 a 4- 0 lb DBO/ lb SSLM por d:fa. 

REQUERDWIENTOS DE OXIGENO: de 0- 45 a 0. 65 lb 02 / lb DBO. 

PRODUCCION DE MICROORGANISMOS: de 0. 65 a 0. 85 lb de s<Slidos/ Ib de DBO eli- 
minado. 

La concentraci<Sn de SSLM ( S<Slidos suspendidos del licor mezclado) es - 

mantenida alrededor de 1000 mg/ 1t en el tanque de aereaci6n y el Tiempo de

retencidn de dos horas ( 32) 

REQUERIMIENTOS DE AEREACION: Las expresiones para las velocidades de utili

zaci<5n de oxfgeno mierobiano se han derivado expresando la velocidad de

eliminaci&n volume t̂rica de desecho ( dF/ dt), en base a la demanda qufmica

de oxfgeno ( DQO), la velocidad de utilizaci<5n de oxfgeno por unidad de vo- 

lumen del reactor, para la asimilaci&n mierobiana por material de desecho- 

microbiano es: r = ( 1 - 1. 42 Y) ( dF/ dt) + 1. 42 bX 1
C

en la cual: rC = Velocidad de utilizaci<5n volumétrica de oxf9eno carbo- 

nkeo. 

X = Concentraci<5n de la masa mierobiana. 

b = Coeficiente de Decaimiento de Microorganismos. tiempo
l

La velocidad de utilizaci&n volum4trica de oxfgeno aumentar& cuando - 

ocurre la nitrificaci&n. Este aumento se puede estimar por: 

rn = 4. 57 ( dNH3 - N) 

dt 2

en la cual: dNH
3 -

N/ dt es la velocidad volum4trica de conversi&n de NH
3

a - 

NO
3 . 

La velocidad de utilizaci&n volum<Ttrica de oxIgeno en un sistema de - 
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nitrificacidn, es la suma de las ecuaciones 1 y 2. En un digestor aero*bi– 

co dF/ dt = 0 y la velocidad de utilizaci&n de ox-fgeno est& dada por: 

rdig = 
1- 42 b

dig
X
dig 3

Los requerimientos del sistema de transferencia de oxfgeno son el pro

dueto del volumen bajo de aereaci&n y la velocidad de utilizacidn de ox-fg2

nu apropiada. ( 33) 

En la tabla IV. 2 est1n dados los valores de los diseños de carga, re– 

querimientos de oxfgeno, produccidn de mieroorganismos, concentraci& de – 

SSIM y tiempo de retenci6n para los diferentes tipos de aereaci&n como son: 

La aereaci<5n convencional y la aereaci<5n extendida. ( 29, 32) 

En un sistema operandoy la mayor fuente de demanda de oxIgeno carboná

ceo efluente, son probablemente los s&lidos suspendidos vol9tiles. 

Las velocidades de oxfgeno tomado, serfan determinadas en sistemas de

reactor de laboratorio. Las velocidades tomadas se pueden determinar indi– 

cando la velocidad de disminucidn de la concentraci& de ox£geno disuelto– 

en el reactor con agitaci<Snv pero sin condiciones de aereaci<Sn. ( 33) 

REQUERIMIENTOS DE NUTRIENTES.– Los principales nutrientes son Nitr&ge

no y F&sforo. Basados en la composici<5n promedio de la célula C NO
7 2 se

requerir.4 el 124% en peso de nitr<Sgeno. La cantidad ests basada en la ma– 

sa de organismos producida por dfa. Los requerimientos de f&sforo se consi

deran una quinta parte de este valor. En general el agua de desecho con— 

tiene todos los nutrientes requeridos para el crecimiento apropiado de la– 
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célula. Si una gran parte del agua de desecho est9 compuesta de residuos - 

industriales, la adici&n de nutrientes se hace necesaria. 

El volumen del tanque de aereaci<5n requerido, se dividirá en dos 0 — 

mSs unidades capaces de una operaci& independiente si la capacidad total - 

3
excede de 5 000 ft . (32) 

1. Para el caso donde se considera un flujo ideal en una serie de — 

reactores completamente mezcladoss es en el que el efluente de un . reactor - 

sirve como flujo de entrada al siguiente reactor. Suponiendo que el subs

trato eliminado est.4 gobernado por una reacciSn de primer orden, un balan- 

ce de material en el enesimo reactor dg: 

Velocidad de cambio Velocidad del Velocidad del Velocidad del - 

de substrato en el- substrato de substrato de- substrato elimi

reactor. entrada al — salida del — nado en el reac

reactor. reactor. tor. 

dCn QCn- 1
QCn kCnVn

dt 1. 1

donde: dCn/ dt Velocidad de cambio del substrato en el reactor. 

Q Gasto

C Concentracidn del substrato de entrada. 
n- 1

Cn Concentraci&n del substrato de salida. 

k = Velocidad de eliminaci<Sn del substrato. 

Al estado estable ( dCn/ dt = 0 ), la ecuaci& 1. 1 queda: 

Cn 1

Cn- 1 1 + k Vn/ Q
1. 2

Aplicando la ecuaci<5n 1. 2 a n -reactores en serie resulta: 
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Cn 1

Co ( 1 + k V/ nQ)" 1- 3

donde: V = Volumen de todos los reactores en serie

n = NtIffiero de reactores en serie. 

Co = Concentraci4n del substrato de entrada. 

Usando la ecuaci&n 1- 3, el volumen total V en t4rminos de Q y k reque

ridos para varias eficiencias con 1. 2, 4, 69 8 o 10 reactores en serie, - 

se reporta en la tabla IV -3 y se muestra gr9ficamente en la figura 1. 1. 

En el extremo, como el n&mero de reactores es incrementado, el volu— 

men requerido se aproxima al de un reactor de flujo fijo, el cual se puede

calcular con la ecuaci&n 1. 4. 

Vr Q
Ce

dC

CO
C

donde. Vr = Volumen del reactor de flujo fijo. 

CO = Concentracio*n del Substrato de entrada. 

Ce = Concentraci6n del substrato de salida. 

De este anllisis se puede concluir que para el substrato eliminado y - 

la cinet̂ica de primer orden, el volumen requerido para usa serie de reacto

res completamente mezclados ( 4 o mgs), es considerablemente menor que el - 

requerido para un reactor simple completamente mezclado. El volumen dife~ 

rencial tambi4n aumenta al aumentar el orden de la reaccidn. Entonces, la - 

forma de la expresi&n cin4tica gobernante puede afectar grandemente los — 

requerimientos de volumen y se puede considerar en la selecci&n de la geo- 

metr:fa del reactor. 
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El volumen de reactores individuales es igual al valor de la tabla — 

IV -3 dividido por el ntImero de reactores en serie. 

2.- Para el caso de reactores con dispersi&n axial, cinItica de pri— 

mer orden y condiciones arbitrarias de entrada y salida ( flujo no ideal), - 

provee de otro camino para interpretar los datos de la Tabla IV. 3- Se con

sidera que los valores intermedios representan el volumen requerido para - 

un reactor de £ lujo fijo con condiciones de dispersi&n variante. 

Wehner y Wilhelm derivaron la siguiente ecuaci&n para un reactor con- 

dispersi&n axial, cinética de primer orden y condiciones arbitrarias de — 

entrada y salida: 

S 4a exp ( 1/ 2d) 

a) 

z

exp ( a/ 2d) - ( 1- a) 
2

exp (- a/ 2d) 2. 1

donde: S = Concentraci&n del substrato efluente. 

So = Concentraci<Sn del substrato de entrada. 

7

a 1 + 4 ktd

d = Factor de dispersi&n = D/ uL

D = Coeficiente de dispersi<5n axial, ft
2 /

hr

u = Velocidad del fluido, ft/ hr. 

L = Longitud, ft. 

k = Constante de reacci&n de primer orden

t = tiempo de retenci&n, hr. 

Para facilitar el uso de la ecuaci<Sn 2. 1, Thirumurthi desarroll& la - 

figura 1. 2 en la cual el t4rmino kt se grafica vs S/ So para factores de — 
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dispersi6n variando de cero, para un reactor de flujo fijo ideal, a infini

to, para un reactor completamente mezclado, 

La concentraci<Sn de substrato en e1flujo de recirculaci(5n se puede

despreciar en la mayorfa de los casos. 

Para un aspecto prSetico, es interesante notar que el tiempo de reten

ci<Sn hidrSulico de muchos de los reactores de flujo fijo y completamente - 

mezclados es casi el mismo. La raz<Sn es que la velocidad de eliminaci&n - 

del substrato combinado ( soluble y no soluble) para desechos dom4sticos, - 

es aproximi;damente de orden cero, con respecto al substrato y es casi de - 

primer orden, con respecto a la concentraci<Sn de las ciglulas. ( 32) 

El proceso de lodos activados es el mgs efectivo y econ&mico méCtodo - 

disponible para eliminar y estabilizar las concentraciones moderadas de ma

teria org«nica de las aguas de desecho. Por la variabilidad del flujo de - 

aguas de desecho, cargas y el procedimiento de control preciso, las plan— 

tas de Iodos activados se deben sobredisefiar para realizar el funcionamien

to promedio deseado. ( 16) 

El disefio de las unidades de lodos activados para el tratamiento de - 

materiales degradables, requiere considerable flexibilidad porque los valo

res de algunos parketros de operaci&n no pueden fijarse precisamente. Al- 

gunos de estos par&netros son: concentracidn de materiales desconocidos, - 

flujo del agua efluente, concentraci& de contaminantes, reacciones biol&- 

gicas. Estas dificultades se pueden vencer y las unidades adecuadamente - 

diseñadas, se basar9n en los datos de operaci<Sn, coleccionados de las un¡- 
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dades de tratamiento. ( 50) 

La primera t4cnica de disefio para el proceso de lodos activados, fue - 

una aproximaci<Sn hidrSulica basada en la selecci(5n del tiempo de aereaci&n

que no se relaciona a los fundamentos de la reacci<Sn biol&gica. Asf que, - 

el tiempo de retenci&n de los s(1lidos biol&gicos basados en el modelo cin4

tico Monod, se ha propuesto para diseño y control del proceso de lodos ac- 

tivados y esto se ha demostrado en el laboratorio y en las plantas de ope- 

raci&n. ( 21) 

Para estas unidades se hacen las siguientes consideraciones. 

a) Mezclado completo en el reactor de lodos activados. 

b) La mayorfa de la masa mierobiana debe estar en el reactor de lodos

activados. 

c) No debe haber variaciones en el flujo, o en las concentraciones

del substrato de entrada, es decir, debe estar en condiciones de

estado estable. 

d) Los desechos de entrada deben ser solubles. 

e) La relaci& entre la velocidad de crecimiento especffico mierobia- 

na neta, la cual es igual a Oc- 1 y la concentraci&n del desecho so

luble efluente, est9n descritos por una funci6n de saturaci<Sn del - 

tipo Monod. 

Basados en estas consideraciones y la definici& de Qó, las ecuaciones

de diseño que se muestran en la tabla IV -4, se pueden derivar de los balan

ces de masa. El ambiente del reactor de lodos activados es manipulado pa- 

ra hacer favorable el crecimiento de las bacterias. ( 33) 



61

Se usan muchos méltodos para controlar el proceso de lodos activados. 

Los tres parlmetros de mSs aplicaci&n para el diseño y operaci&n son: 

1.- Relaci<Sn de alimento a mieroorganismos. 

2.- La cantidad de s&lidos suspendidos de licor mezclado ( SSLM), a - 

los s&lidos suspendidos volíftíles de licor mezclado ( SSVLM). 

3.- El tiempo de retencidn de s&lidos. 

El control se realiza variando la velocidad a la cual los lodos son - 

desechados del sistema. Para los estudios de laboratorio, es necesario — 

conocer la cantidad de alimento eliminado y la masa de s&lidos biol&gicos~ 

en el sistema. ( 21) 

El diseño del reactor de lodos activados, est9 basado en el concepto - 

del empleo del tiempo de retencidn de s&lidos biolSgicos ( Qc), como el par S

metro independiente. El tiempo de retenci&n de s6lidos biol&gicos está de

finido por: 
Qc = 

x
T

A X/, 5 t) T
en la cual: X

T  
Masa activa total en el sistema. 

x/ a t)
T  

Cantidad total de masa activa eliminada en - 

el sistema diariamente. 

Los valores tfpicos del tiempo de residencia celular esperado, usados

en el diseño del proceso de Iodos activados, se muestran en la Tabla IV -5- 

32) 

El gasto parece ser la variable clave que afecta el desarrollo del — 

proceso de lodos activados. ( 5) 
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REQUERIMIENTOS DE LOS DATOS DEL PROCESO. 

Para el proceso biol&gico, los primeros estimados razonables de los – 

coeficientes cin4ticos para Iodos activados, se pueden obtener de la lite– 

ratura. Además los valores num4ricos de los coeficientes son en esencia – 

espeefficos para cada situaci<5n de tratamiento de aguas de desecho; se su– 

giere que los estudios de laboratorio Y/ o operaciones de planta piloto, se

requieren para desarrollar la informaci<Sn apropiada del proceso. 

Los requerimientos de datos para lodos act;ívados se pueden subdividir

en las siguientes categor-fas: 

1) Crecimiento mierobiano y las determinaciones de la utilizaci&n de

los desechos, para evaluar los coeficientes biocin<1ticos ( Y, b, k

y K
S ) 

2) Medidas de oxfgeno mierobiano tomado para verificar las prediccio

nes de las ecuaciones. ( 33) 

Los datos requeridos para evaluar los coeficientes biocin4ticos de

lodos activados, serán desarrollados por una serie de operaciones a escala

de laboratorio, o flujo continuo, o grandes reactores aer<Sbicos a varios – 

valores de Ge. 

La temperatura del reactor de licor mezclado será mantenido a un va— 

lor especificado, entonces, la actividad microbiana y las caracterfsticas– 

de sedimentaci<5n están influenciadas por la temperatura. La concentraci<sn

de ox£geno disuelto en los reactores, se mantendrá a un nivel de operaci<Sn

especificado. El valor de Oc para cada reactor se mantiene desechando dia
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riamente s<Slidos de licor mezclado. ( 33) 

Es importante conocer la cantidad de Iodos que se va a producir por

dfa. Usando el tiempo de residencia celular esperado, los criterios de

carga, la cantidad de Iodos de que se va a disponer por d:Ca serg: 

dX x

dt ee

Como se vi&,Ia cantidad de 1-fquido depender£ del volumen del reactor. 

Los requerimientos te&ricos de oxtgeno para un sistema de lodos acti– 

vados se puede calcular: 

02( lb Alimento utili - 
1- 42

Organismos dese

dia zado por dfa. chados por dfa. 

En tufrminos de dF/ dt y dX/ dt

o lb dF
2( – 1. 42

dfa dt dt

El aire suministrado debe ser el adecuado para satisfacer el DBO del– 

desecho, para la respiraci<5n de los organismos del lodo y proveer un mez— 

clado adecuado. ( 32) 

PROCEDIMIENTO DE DISEÑO. 

Este procedimiento es mSs aplicable para sistemas de tipo completamen

te mezclados. Los datos de operaci<5n industrial y piloto para plantas de– 

lodos activados, industrias de refinerfa y petroqufmica, se muestran en — 

las figuras 1. 3 a 1. 6. La figura 1- 3 es una grIfica de DBO eliminado, como

una funci&n de la alimentaci<Sn a la relacidn de los s(5lidos suspendidos

del licor mezclado ( SSVLM). El tiempo de residencia se puede determinar
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de esta gráfica, fijando la concentracidn de SSVLM en el basfn de aere

cidn. 

La fig -1- 4 es una gráfica de la eficiencia de DBO eliminado, como una

funci<Sn de las libras de lodos producidos, por libra de DBO en el efluente. 

La Fig -1- 5 es una gráfica de la edad de los lodos, contra la eficien— 

cia de DBO eliminado y da un méltodo para examinar la validez del diseño da

do por las figuras 1. 3 y 1 -4 - 

La duraci&n de los Iodos, se calcula dividiendo el peso de mieroorga— 

nismos en el basfn de aereaci<Sn/ peso de Iodos desechados cada d:fa. 

La Fig. 1. 6 es una gráfica de DBO eliminado, contra las libras de ox -t~ 

geno requerido/ lb de DBO eliminado. La curva de diseño sugerida describe— 

un míltodo para determinar los HP necesarios. 

Requerimientos de Nitr&geno. El nitr&geno te&rico requerido es: 

lb de N2 por dfa = lb DBOJdfa

20 lb DBO/ Ib de N
2

El requerimiento tedrico del f<5s£oro es: 

lb de fdsforo por d_fa lb DB01dfa

100lb DB0/ 1b de f&sforo

El equipo para suministrar los nutrientes ser£ diseñado 1- 4 veces el— 

tedrico. 

CORRECCION POR TEMPERATURA. 

Las cuatro curvas de diseño anteriores están basadas en un rango de — 

70 — 90' F. La operaci& a temperaturas de 35 — 70' son calculadas usando— 

el siguiente procedimiento. 
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Calcular K1 de: 
1 ' 

K, = ', So ( So – Se) 

SeX t
v

50 = DBO de entrada, mg/ 1t

Se = DBO efluente, mg/ 1t

X = SSVLM
v

t- = Tiempo de aereaci&n, hr

K, = Coeficiente de velocidad de eliminaci<Sn a 700F

Usando K, calcular K2 de: 

K2 = KI Q ( T2 – Tl) 

TI = 21 OC

T2 = Temperatura nueva

0 = Coeficiente de temperatura. 

K2 = Coeficiente de eliminaci&n de la nueva temperatura. ( 50) 

La mayorfa de los modelos de las plantas de tratamiento son disefiadas

para operaciones a estado estable en condiciones de operaci&n constante. 

Infortunadamentep pocas plantas de tratamiento operan bajo condicio— 

nes uniformes. La carga orgánica y la carga hidrSulica varfan en la mayo– 

rfa de los sistemas de tratamiento, pero las unidades de los sistemas com– 

pletamente mezclados tienden a minimizar el impacto de ambas variables. — 

31) 
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V.- C 0 S T 0 S

Cualquier proceso industrial viable depende grandemente de los proce- 

sos econdmicos favorables. 

Los costos actuales para el equipo usado en los procesos para la dis- 

minuci&n de la contaminaci&n, se ven afectados por la velocidad del tiempo

de investigaci<5n. debiendo ser ajustados por la inflaci&n y por la local¡ 

zaci&n de la regi<Sn. Otros factores que afectan los costos son: Los im— 

puestos, seguros, depreciaci&n y las consideraciones de operaci(5n como — 

reactivos qufmicos, labor, mantenimiento, tamafio del equipo, costos de prjj

ducci&n. 

El costo - capital y operaci&n - para la industria de los compradores, 

se pasa a travets de un ajuste en el precio del producto, por lo tanto, no. 

todas lis compaSífas incurren en el mismo aumento en el costo, por lo que - 

se pueden tener diferentes grados de flexibilidad en el costo del proceso - 

para la disminuci<Sn de la contaminaci&n. ( 9, 49) 
0

Los costos de operaci<Sn varfan de acuerdo a la naturaleza del agua de

desecho a tratar, al tipo y concentraci<Sn de las sustancias qufmicas que - 

se utilicen y a la calidad requerida para el efluente. 

Los datos de las gr.<ficas presentadas están basados en los modelos de

costos de equipo, los cuales involucran una serie de ecuaciones de costos - 

de ingenierfa, que generan un diseño de ingenierfa civil y mectnica. 

En el caso de los reactores qufmicos, la dimensi<Sn de inter(1s princi- 

pal es el volumen. En la figura V. 1 se muestran graficados el Volumen en- 
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3ft ' contra costos para diferentes tipos de reactores. 

Se considera al volumen la principal dimensidn, debido a que el tama- 

Ho deseado para el reactor se calcularil en base al volumen. 

La selecci&n final para el tipo de reactor estarl influenciado por el

costo. De esta gr&fica se puede ver que hay una gran variaci&n en los cos

tos instalados para reactores de igual volumen. Las curvas presentadas en

esta gr9fica proveen de un uso Particular en los procesos9 permiten que — 

sean estimados los costos -de muchos diferentes tipos de reactores, siendo - 

comparados en una base de volumen. ( 8) 

En la figura V. 2 se presentan unos datos de costos Para reactores de - 

varios tamafíos y materiales de construccidn, en base al volumen, y en la - 

Tabla V. la., se presentan las especificaciones b& sicas para los reactores- 

enchaquetados y agitados y un resumen de los costos de los reactores con - 

base en su capacidad dada en galones y en el tipo de material en la tabla- 

V. I. ( 11) 

Las grSficas presentadas en la Fig. V- 3a. y V. 3b, son de datos de cos- 

to contra capacidad para dos tipos de equipo de proceso estandar resisten

tes a la corrosi&n. 

La estandarizaci&n del equipo conduce a un costo favorable. El tan— 

que estandar sera 10% mfnimo m1s barato. ( 14, 15) 

La figura V. 4 muestra una gr&fiea disefiada para basines de aereaci&n- 

de concreto. ( 2) 

Procedimiento para escalar costos hacia el futuro y trasladar los da- 
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tos de una localidad a otra. 

Ejemplo: 

Para determinar el costo total de instalaci&n para un determinado — 

equipo en la ciudad B, durante el segundo cuarto del año de 1975, teniendo

los datos de la planta de operaci&n de la ciudad A. 

El costo se calcula de la siguiente forma: 

El primer perfodo son los datos base ( 42 cuarto 1973) 

El segundo per-fodo, cuando se hacen las gestiones ( 220 cuarto 1975) 

El tercero y 41timo per£odo, cuando se instala el equipo ( 222cuarto 1976) 

Para determinar el costo total instalado para el equipo en la ciudad - 

B. en el 2-1 cuarto de 1976, debemos calcular: 

a) Estimar los costos de la compra de equipo para el segundo cuarto - 

de 1975. 

b) Costos de material ( equipo menor) para el 2A cuarto de 1975

e) Costos de mano de obra para el 2-2 cuarto de 1976. 

Costos de la compra de equipo para el 2-0 cuarto de 1975: 

FCostos de

equil
iindices M & S, 2-2c. 1975 = Costo estimado del

L42 e- 1973- LIndices M & Sg 4-2c. 19731 equipo. 2-1 c. 1975

Costos de material ( equipo menor) para el 2-1 cuarto de 1975. 

osto total de osto de la compra ano de Sueldo en A

nstalaci&n, [ de equipo, 4.a e. obra, - x 4! e. 1973 x

l1973 om- 41 e. 1973 1 hr—h

bre . 1
FjIndice M & S. 2-' e. 19ZS] = 

Costo estimado del material en el 22c- 1975
Undice M & S, 42 c. 1973J



M. 

Costo de mano de obra para el 2o. cuarto de 1976. 

IM de obra ¡ Productividad en el 4o. c 1973 lSueldo] Costo estimado0

ene 4.a e. 1 — Fuctividad en el 22 c. 19761 en B de mano de — 

obra en el 291- 1973- 1 - 
c. de 1976. 

Sumando estos costos se obtiene el costo de instalaci&n del equipo en

un afio diferente y en otra localidad. ( 2) 
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

1— El objeto de esta t¿sisl ha sido dar a conocer más ampliamente la £un— 

ci<5n de los diferentes tipos de reactores biol&gicos utilizados en los - 

sistemas de tratamiento de aguas de desecho, para ayudar a disminuir la

contaminaci&n que existe tanto en las aguas residuales urbanas como en - 

las industriales, ya que el agua es uno de los elementos primordiales

para la vida humana y es muy importante buscar su mejoramiento para — 

aprovecharla tanto en el campo como en la industria, por lo que es de

gran valor la funci6n de los reactores. 

La reacci6n de oxidaci&n que se lleva a cabo debido a la presencia de

los microorganismosg que consiste en convertir los compuestos orgánicos

solubles en el agua de desecho, en compuestos orgánicos insolubles en - 

agua, para ser eliminados despuds del sistema. 

2.- La velocidad de reacci<5n depende de las concentraciones de la alimenta

ci<5n y de la masa biol6gica, mejorándose por la formaci&n de masa biold

gica adicional. Al igual que la calidad del efluente, depende de la -- 

concentracidn de mieroorganismos, tiempo de residencia, cantidad sufi— 

ciente de nutrientes y de la presencia de oxfgeno disuelto. 

3.- La estabilizaci<Sn efectiva del desecho se puede asegurar controlando — 

las condiciones ambientales y la velocidad de crecimiento de los micro- 

organismos. Para asegurar que los microorganismos crezcanp deben perma- 

necer en el sistema un tiempo prolongando para reproducirse. Este perf- 

odo depende de su velocidad de crecimiento, el cual se relaciona direc- 
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tamente con la velocidad a la que metabolizan o utilizan el desecho. 

4.- La eliminaci6n efectiva de los contaminantes por mieroorganismos depen- 

de de la facilidad de estos para absorberlos y metabolizarlos, del cre- 

cimiento dinámico del cultivo, tiempo de contacto entre mieroorganis— 

mos, contaminantes y condiciones ambientales; disponibilidad de nutrien

tes y régimen de mezclado. 

s— La recirculaci6n de s6lidos biol6gicos del clarificador al reactor, ge- 

neralmente aumenta la concentraci6n de células, pero también diluye el - 

substrato y baja el tiempo de residencia. Así que la recirculaci6n de - 

mícroorganismos no siempre beneficia el funcionamiento. 

6.- En el tratamiento matemático de los procesos unitarios químicos y bio- 

1<5gicos llevados a cabo, los modelos que generalmente se usan son el de

flujo fijo y el de flujo continuamente mezclado, de los cuales el siste

ma de flujo fijo con recirculaci6n, te6ricamente es más eficiente en la

estabilizacidn del desecho más soluble. 

El tipo de sistema completamente mezclado es de gran uso y opera efi— 

cientemente, principalmente en aplicaciones industriales donde el agua- 

efluente contiene concentraciones de materiales orgánicos tdxicos. 

En la mayoría de los sistemas catalizados, la cinética de reacci6n favo

recerá el uso de un reactor de lecho empacado de flujo fijo, sobre el - 

de un reactor ideal agitado. 

7.- El tratamiento biol6gico de desecho de lodos activados, es el más usado
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versátil y eficiente de los procesos disponibles en sistemas de trata— 

miento biol&gicos aereados. 

8.- Existen muchos procesos naturales y comerciales basados en el crecimien

to mierobiano aer&bico. Algunos ejemplos son: 

La degradaci<5n del aceite en los océanos, sistemas de tratamiento de — 

aguas sucias aereadas, muchos procesos de descomposicidn natural y aplii

caciones a la agricultura, como es el caso del abono; en plantas de pa- 

pelq petroqufmícas, textiles, de alimentos procesados y otras industrias. 

9.- La principal aplicaci45n del proceso anaer<Sbico es la digesti<Sn de los - 

Iodos de aguas sucias concentrados y en el tratamiento de aguas de de— 

secho industriales. Este tipo de procesos son de importancia en el cam

po municipal y no son muy usados en el industrial. 

Comparado con el aer6bico, este proceso es más sensible para materiales

t6xicos, pero el control es m9s diffeil. 

10. - Para el crecimiento de microorganismos, se ha encontrado que la veloci~ 

dad es generalmente autocatalftica y se considera cin4tica de Primer

Orden por facilidad. 

11. - Un modelo matemático muy usado es la Ley de Michaelts- Menten, usada en - 

la cinética de enzimas. Ha sido la base para el tratamiento Monod de

crecimiento bacteriano. 

La ecuacidn de Monod es la expresi&n más importante que se ha formulado

para describir el crecimiento mierobiano bajo ciertas condiciones. Este
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modelo no funciona cuando las c4lulas responden a cambios en su ambien

te. 

12. - Las ecuaciones de un modelo qufmico estructurado se obtienen escribien

do los Balances de Masa para varios componentes del biomaterial en un - 

sistema elegido apropiadamente y postulando la existencia de las expr e

siones cinéticas de velocidad que ocurren en el biomaterial o a su al~ 

rededor. 

13. - Los par9metros cin4ticos se presentan junto con el m4todo de diseno, - 

para determinar el tamafio del reactor y los requerimientos de recircu- 

laci&n. El m4todo depende de la selecci&n y determinacidn de las cons- 

tantes cinéticas apropiadas, tiempo de retencidn y factores de concen- 

traci6n de la recirculacidn, cada uno de los cuales puede variar de — 

acuerdo con cambios de las caracterfsticas del desecho y los procedi— 

mientos operacionales existentes. 

El disefio de ingenierla para las unidades de un proceso de tratamiento

biol<Sgico, emplea modelos empfricos interpolando la informacidn obten¡ 

da de laboratorios y de plantas piloto, con los cuales se desarrollan - 

curvas de comportamiento y cartas operacionales. 

Normalmente, la planta de tratamiento de desecho se diseña en base a - 

la carga que se agrega al sistema o sea, el gastn y los contaminantes - 

que son usadospara dimensionar las unidades involucradas. 

14. - Cualquier proceso industrial viable depende en gran parte de los proce
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sos econ(5micos favorables. 

Los costos para el equipo usado en los procesos para la disminuci&n de

la contaminacidn, se ven afectados por la velocidad del tiempo de in— 

vestigacidn, debiendo ser ajustados por la inflaci&n y por la localiza

cidn de la regidn. Otros factores que afectan los costos son: Los im— 

puestos, seguros, depreciacidn y las consideraciones de operacidn como

reactivos qufmicos, labor, mantenimiento, tamaño del equipo y costos - 

de producci&n. 

Para mejorar las técnicas de tratamiento biol<5gico anteriormente ex— 

puestas y con ello disminuir en todo lo posible la contaminacidn exis- 

tente de las aguas, resultarla conveniente aunar a los esfuerzos de — 

los ingenieros civiles ( que son los que hasta ahora han realizado es— 

tos estudios), los conocimientos de los ingenieros qufmicos, creando - 

asf un trabajo de equipo que tendrfa como resultado el mejor aprovecha

miento de las aguas, para lograr una mejor subsistencia del ser humano. 



I A B L A IV. 1

COEFICIENTES CINETICOS PARA SISTEMAS AEROBICOS DE CULTIVO MEZCLADO

COEFICIENTES COEFICIENTES DE
DE CRECIMIENTO: DESECHO ELIMINADO

JCMPOSICION DEL
Ks COEFICIENTE TEMPERATURAy kd k

WUA DE DESECHO gssvlg) dfas) mg/ mg dfa mglit) BASE OC) 

DESECHO

GMESTICO, 0. 5 0- 055 DB0
5

DESECHO

DOMESTICO 0. 67 0- 048 DBO 20 — 21
5

DESECHO

SINTETICO
0. 65 0. 18 DBQ

5

GLUCOSA 0- 42 0- 087 3- 0 355 DBO
5

GLUCOSA 0 -59 3- 3 DBO
5

10

DESECHO

DOMESTICO 0. 67 0- 07 5. 6 22 DQO



T A B L A IV. 2

PARAMETROS, DE DISEÑO PARA AEREACION

TIPOS DE C A R G A 02 DESECHOS SOLIDOS ONCENTRACION T. RETENCION

AEREACION IbDBO/ Ib SSIM/ dfa) lbO2 / lbDBO material) lb sdlidos/ lbDBO Mat. Elim.) SSLM mgIlt) Hrs) 

EXTENDIDA, 0- 03 - 0. 1 1- 3 - 1. 8 0. 1 - 0. 2 3500 - 5000 18

JONVENCIONAL

1

0- 3 - 1. 2

1

0- 7 - 1. 2

1

0- 35- 0- 55

1

2000 - 40001 3

1

Z 
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T A B L A IV -3

32) 

1

VOLUMEN REQUERIDO PARA REACTORES CCUPLETAMENTE MEZCLADOs y VARIAS

EFICIENCIAS DE ELIMINACION

NUMERO DE

REACTORES

EN SERIE

VOLUMEN REQUERIDO DE REACTOR Q/ k

EFICIENCIA DE ELIMINACION

85% 90% 95% 98% 

1 5. 67 9. 00 19. 00 49. 00

2 3. 18 4. 32 6. 96 12. 14

4 2. 48 3. 10 4. 48 6. 64

6 2. 22 2. 82 3. 90 5. 50

8 2. 16 2. 64 3. 60 5. 04

10 2. 10 2. 60 3. 50 4. 8o

FLUJO FIJO 1. 90 2. 30
1

3- 00 3. 91

i



T A B L A IV .4

ECUACIONES DE DISEÑO DE ESTADO ESTABLE PARA REACTORES DE LODOS ACTIVADOS PARA

COMPLETAMENTE MEZCLADOS CON RECIRCULACION

TIEMPO DE RETENCION DE SOLIDOS BIOLOGICOS Qc = 
x

T

A X/ a t) 
T

EFICIENCIA DE TRATAMIENTO ESPECIFICO ES = 100 ( so ~ S,) 

so

CONCENTRACION DE SUBSTRATO SOLUBLE EFLUENTE se = Ks ( 1 + b Qc) 

Qc( Yk - b) - 1

MASA MICROBIANA TOTAL EN EL SISTEMA X)( V) YQ0c ( so - S,) 

1 + b Qc) 

PRCDUCCION DE SOLIDOS, MICROBIANOS, P - YQ ( so ~ S,) 
x

1 + bQc

TIEMPO HIDRAULICO DE RETENCION V
Qc l + r - r ( Xr/ X 1

RELACION DE RECIRCULACION

i -T



T A B L A IV -5 32) 

PARAMETROS DE DISEÑO PARA PROCESOS DE LODOS ACTIVADOS

P A R A M E T R 0

PROCESO @e, dfas U, lb DB05/ Ib Carga Volum4trica
SSVLM- dfa lb DBoS/ I000 ft3

SSLMrmúlt V/ Q, hr Qr/ Q

CONVENCIONAL
5 - 15 0- 2 - 0. 4 20 - 40 1500- 3000 4 - 8 0. 25 - 0. 5

COMPLETAMENTE

MEZCLADO
5 - 15 0. 2 - 0. 6 50 - 120 3000- 6000 3 - 5 0. 25 - 1. 0

ETAPA DE

AEREACION
5 - 15 0. 2 - 0- 4 40 - 60 2000- 3500 3 - 5 0. 25 - 0. 75

AEREACION

EXTENDIDA
20 - 30 0- 05 - 0. 15 10 - 15 3000- 6000 18 - 36 0- 75 - 1- 50

AEREACION A

ALTA VELOC. 5 - 10 0. 4 - 1. 5 100 - 1000 4000- 10000 0. 5- 2 1. 0 - 5. 0

SISTEMAS DE

02 PTJRO
8 - 20 0. 25 - 1. 0 100 - 250 6000- 8,Ooo 0. 25

tut

A, 

11



T A B L A V. ! a. ( ii) 

COSTOS DE REACTORES DE VARIOS TAMAÑOS Y MATERIALES DE CONSTRUCCION

CAPACIDAD DE REACTOR, CAL. 

MATERIALES 500 1 000 2 000 4 000 5 000 10 000

ACERO AL CARBON 3 550 5 430 7 440 13 430

TIPO 316 INOXIDABLE 6 880 10 560 15 810 23 830 34 840

N I Q U E L 9 020 13 330

1

19 950

1 1

30 800

1
44 550

1

VIDRIO ALINEADO 11 630 1 15 674 1 20 440 1 33 140 1 1

1

C. CD



T A B L A V. 1 b

ESPECIFICACIONES BASICAS PARA REACTORES ENCHAQUETADOS, AGITADOS

MATERIAL
P R 0 C E S. O C U B I E R T A BOQUILLAS TIPO DE No. DE CORROSION1Psig ' F Psig ' F DE PROCESO SELLO BAFFLES PERM. In. 

ACERO AL
so 353 125 353 9 1/ 16cARBON

TIPO 316

INOXIDABLE
50 353 125 353 9 1/ 16

NICKEL 50 353 125 353 9 1/ 16

VIDRIO

ALINEADO 100 650 100 350 9 1



Fig. 1. 1.— Vol. requerido de Reactor Vs No. de Reac

to es C mpletamente Mezclados en ser2 ie

pz E1 a varias eficiencias de eliminaci<5n

Volumen de Reactor V ( 

ZQ ) 
47

k

1E

o

8

6

It

Z

t

I

4

o

Nám. de Reactores Completamente Mezclados en Serie

Vol. de Reactores Individuales = V ) 

n

1.- 98% eficiencia de eliminaci<Sn

2.- 95% 

3.- 90% 

4.- 85% 

82





Fig. 1- 3-- Relaci<Sn entre la de la Reducci<Sn de DBO y la relaci<5n

de Alime to a microor anismg ----- 2 ( 50) 

47 Relaci&n de alimento a microorganismoy D:tas- 1
0.1

O. a

Q3

G., y

OLS

Lo

4

84

L 3 4 5 [ a 30 30 so VO

DBO5 entrada/ DBO5 salida

1.- Curva de disefio sugerida

2.- Funcionamiento esperado



E¡ . 1. 4.- Efecto d la Reducci6n

de DBO - en la Produccidn- de- L2 Os ( 50) 
5-- 

í- 
lb lodo/ lb DB%,, 

O.,s , — 

0.+ 

0.3

OZ

Rim

0

80 a,;. N 9z 946 too

DBO
5

eliminado % 

1.- Curva de diseño sugerida. 

2.- Datos promedio de planta. 
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Fig. 1. 5.- Eftgt2 de la Reducci<Sn del DBO en la producci6n
j 

de lodos en la=unidad. ( 50) 

K- Lodos resultantes, dfas

Ot

8

12

16

o 84 se Sz 96

DBO
5

eliminado % 

1.- Funcionamiento esperado. 

2.- Curva de disefío recomendada. 



Fig. 1. 6.- EfSql2 ft1 PU2 211Tigad2 22 LA USTM11 ft=2 ( 50) 
2

r lb 02 / lb DBO5 eliminado

Z. 8

Z4

7-0

1. 6

UF41

0. 8

0

so elk 88 92 96 too

DBO
5

eliminado % 

T = 70 - 95" F ( 21 - 35C) 

1.- Curva de Diseño sugerida. 

2.- Funcionamiento esperado. 
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Fig -3- 1

1 - Velocidad de utilizacion de Desechos por unidad de masa de

mieroorganismos dF/ dt

KS

Concentracidn de Nutrientes, S



Fig. V- 1.- Q2212§At-!Liitilaci&n de varioj_Tipo§ 
Reactores en base al volumen. 

C -Costos de Instalaci<5n, $ 

to

7

5

3

2

3lo

lo

Volumen, ft3

1.- Tanques. 

a) Enchaquetado, P = 1500 psig
b) Autoclaves

e) Enchaquetado, P = 300 psig
d) Enchaquetado, P = 50 psig
e) Tanque agitado

f) Tanque de almacenamiento

2.- Tubería soldada. 

a) 1 in. 

b) 2 in. 

e) 4 in. 
d) 6 in. 

M

3.- Columna empacada. 

a) Vacla

b) Anillos Raschig (-

21- 
in), O. 53 Frac. vacta

e) Anillos Raschig ( 1 in), O. 68 Frac. vacia
d) Sillas Berl (-

21- 
in), 0- 53 Frac. vacia

e) Sillas Berl ( 1 in) y0, 69 Frac. vacra
4.- Columna Empacada. 

a) Vacía

b) Anillos Raschig ( 3 in), 0. 74. Frac. vacla
S.- Intercambiadores de calor, TiPo 316 tubos- 

w

acero inoxi able, pitch triangular. 

a) Con tubos de 3/ 4 in. 

b) Con tubos de 1 in. 
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Fig. V. 2.— Esti-maci<Sn de Costos de Reactores Enchaquetados, 

Agitados y con Baffles

Costos de Reactor, 

4L

2

10- 

6

3

771- 7

J7', 

3t 2 J t  7 8uoe, 7 S ? 
3

10

Volumen del Reactor, Gal. 

1.— Vidrio alineado

2.— Niquel

3.— UPO 316 inoxidable

4.— Acero al carb&n
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Fig. V. 3a.— Tanques de Acero Inoxidable Atmosféricos ( 15, 14) 

r
Costo, miles de d&lares

a ¿ a Or 5 6 r a 9 lo 11 ¡ a 15 PY 15 16

Capacidad, miles de galones



Fig. V - 3b.— Reactores Enchaquetados. ( 14, 15) 

P Costo, miles de d<Slares

30

F

I

Capacidad, miles de Gal. 
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Fig._ V. 4. 

Costos, miles de d6lares 4-2 c- 1973

310

7-- 0

3

F - 

D

i, 4
10 0

D

50

4

30
ell

P) 

to

2 3 4 5 6 7 8 9 W

Area ft2

1.- Instalaci(5n hrs - hombre

2.- Costos del Bas:rn, $ 
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