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INTRODUCCION

La humanidad est4 atravesando por una seria crisis de contaminacidn que
afecta a los elementos primordiales para la vida humana: aire, agua, tierra.

A rafz de loé adelantos cientificos y mejoramiento de las técnicas para
la transformacién de las materias primas, comenzaron a crearse fébricas que
por una parte simplificaron el trabajo humano, pero por otra, empezaron a -
contaminar el ambiente.

En este trabajo, la atencidn estf dirigida al control de la contamina—
cidn 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 poblacidén, se ha au-
mentado proporcionalmente la contaminacidén debido a las necesidades de é&sta
para subsistir,

Con el fin de aliviar un poco la contaminacidén de las aguas, se han —
creado los procesos de tratamiento biol8gico, dentro de los cuales encontra
mos que el Reactor Biblégico es el corazdén de dichos procesos, pues es en —
ellos donde se llevan a cabo las reacciones de oxidacién que es la parte —
primordial de estos sistemas, la cual realizan los microorganismos, en la -
que se convierten los compuestos orginicos solubles en agua, en compuestos—
orgénicos 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

mente expuesto, asf como la selecciédn y disefio del tipo apropiado de reac—-



tor para un proceso dado, dependiendo de las caracterfsticas y del uso que-
se le vaya a dar al efluente éeseado, lo cual involucra el tipo de microor-—
ganismos utilizados para realizar la degradacién de los materiales de dese
cho, cinética del crecimiento de estos microorganismos; control de las ca——
racterfsticas ambientales, como la temperatura, materiales de construccién-

y uno de los aspectos de mayor importancia que son los costos.



II.~ GENERALIDADES

En el tratamiento biol&gico de aguas de desecho, los objetivos son —
coagular y eliminar los sélidos coloidales no fijos y estabilizar la mate-—
ria orgdnica, debido a lo cual se usa a menudo en la industria,

Dependiendo del proceso y de las condiciones de operacién, los m€to—
dos bioldgicos eliminarfn de 40-95% de la demanda bioldgica de oxfgeno en—
aguas de desecho. (32, 29)

La eliminacién efectiva de contaminantes por microorganismos depende—
dé la facilidad que tengan estos para absorber y metabolizar los contami—
nantes, del crecimiento dinfmico del cultivo, tiempo de contacto entre mi—
croorganismos, contaminantes y condiciones ambientales, incluyendo la tem—
peratura, disponibilidad de nutrientes y régimen de mezclado. (32, 10)

Para determinar la cantidad aproximada de oxfgeno requerido para esta
bilizar bioldgicamente la materia orgénica presente, se utiliza, por ser -
significativa en el tratamiento de agua y en la direcciédn de la calidad de
la misma, el DBO que es una medida de la cantidad de oxfgeno necesario pa—
ra oxidar bioqufmicamente el material de desecho presente en el agua.

En cuanto a la descomposicidn de la materia orgdnica se debe contro—
lar el ambiente de microorganismos, ya que la descomposicidn de los dese—
chos es acelerada, teniendo un efecto substancial en el funcionamiento del
proceso, el grado de contacto entre los microorganismos y las aguas de de-—

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



querido para el crecimiento S8ptimo de los microorganismos, dependiendo del
tipo de desecho. (10, 32)

El pH de la solucién es un factor clave en el crecimiento de los orga
nismos y el &ptimo para el crecimiento, generalmente se encuentra entre —
6.5 ¥ 7.5; un cambio brusco de &ste puede retardar la actividad bioldgica,
pues los microorganismos reaccionan adversamente a cambios bruscos en el —
ambiente., (29, 32)

La dependencia de la temperatura en la constante de velocidad de la -
reaccién bioldgica es muy importante para sefialar la eficiencia total de —
un proceso de tratamiento biol8gico. La temperatura no influencia las acti
vidades metabdlicas de la poblacidn microbiana, sino que también tiene un—
profundo efecto en factores como son las velocidades de transferencia y —
las caracterfsticas de sedimentacién de los s&lidos bioldgicos.

La forma como afecta la temperatura a la velocidad de la reaccidn de—

un proceso biolégico usualmente se expresa de la siguiente manera:

K

T - 20
K_ZO ot )
donde ¢
KT = Velocidad de la reaccién a T°C
Kéo= Velocidad de la reaccién a 20°C
@ = Coeficiente de actividad de la temperatura
T = Temperatura °C

Se ha observado que la velocidad de la reaccidén para microorganismos—



se eleva convel incremento de la temperatura, aumentando el doble por cada
10°C de ascenso en la temperatura. Los disefios précticos de las unidades —
de tratamiento biolégico se limitan al rango de 35 a 100°F, siendo preferi
ble para una operacién eficiente, un rango de temperatura de 70 a 95°F, —
(29,32,50)

Los elementos m&s importantes para la sfntesis y decaimiento de la ma
teria orgdnica son: Nitrdgeno, F8sforo, Azufre y trazas de elementos como—
Potasio, Calcio, Magnesio, Fierro, Manganeso, Zinc y Cobalto. (29,32)

La reaccién de bioconversién se puede expresar de la siguiente maneras:

Material solubre convertible en DBO + 02 Microorganismos, Material carbo-

nfceo insolubre + COZ + HZO + microorganismos + energfa.

La reaccidn anterior requiere quet
a) El substrato sea degradable y no téxico.
b) Esté presente una fuente de oxfgeno disuelto.

c) Los microorganismos presentes sean capaces de metabolizar el dese

cho

d) Estén presentes trazas de nutrientes bioldégicos (35)

Una fuente de alimentacién para el proceso de bioconversién, es el de
secho generado en las 4reas urbanas, donde el papel constituye del 40 al -
45%; 20 a 25%, los de comida y me joramiento del terreno; representando la~
fuente primaria de material de alimentacién para el proceso, los carbohi——

dratos en papel, grasas, levaduras y otros materiales celuldsicos. (39)



La perturbacién del proceso de purificacién del agua de desecho, de—
pende de la renovacién de la poblacién viable, siendo m£s importante el —
uso del substrato, o sea la purificacién del agua de desecho, que la velo-—
cidad de multiplicacién de las c&lulas, entonces la velocidad de elimina—
cidn del substrato, depende principalmente del ndmero total de c€lulas me—
tab&licamente activas presentes.

Se ba visto que se pucde eliminar mfs f4cilmente el substrato, si es-
t4 presente el nitrégeno. Esta capacidad en sistemas, operando bajo limita
ciones mis severas de nitrdgeno, se puede mejorar aumentando la veldcidade
de crecimiento, o sea, aumentando el tiempo de retencién. (20)

La masa activa de s6lidos, es el pardmetro de control preferido para-
el tratamiento bioldgico, por su relacién con otras variables, requiriéndo
se asf un trabajo mfnimo para las mediciones de'laboratorio. (21)

La velocidad de reaccién, depende de las concentraciones de la alimen
tacién y de la masa bioldgica, mejordndose por la formacién de masa biold—
gica adicional, al igual que la calidad del efluente, depende de la concen
tracién de microorganismos, tiempo de residencia, cantidad suficiente de —
nutrientes y de la presencia del oxfgeno disuelto. (27)

La oxidacidn biogqufmica, generalmente hablando, es un proceso unita—
‘rio que convierte los compuestos orgfnicos solubles en agua, en compuestos
orgdnicos insolubles en agua. Esta es la accién de los microorganismos que
causan oxidacién de la mayorfa de los compuestos qufmico-orgfnicos disuel—

tos, haciéndolos sélidos insolubles que pueden entonces eliminarse por una



gran variedad de caminos. (10, 35)

Los desechos son alimentados a los microorganismos con aire u oxfgeno
en el tanque de aereacidn. turbulentamente mezclado, los desechos solubles
son metabolizados y producen mis microorganismos por medio de la reproduc—
cidn. (35)

La recirculacién de sélidos bioldgicos del clarificador al reactor, —
generalmente aumenta la concentracién de cé€lulas, pero también diluye el -
substrato y baja el tiempo de residencia. Asf que la recirculacién de mi—
croorganismos no siempre beneficia el funcionamiento. (27, 55)

Siendo las bacterias los microorganismos que mis se presentan para el
tratamiento biol&gico de aguas de desecho y cuyo papel principal es descom
poner la materia org#nica para producir otros microorganismos vivientes en
el menor tiempo posible, aunque muchos otros microorganismos también toman
parte en la estabilizacién de los desechos org#nicos (10, 32), dependiendo
su poblacién de la concentracién y del volumen de aereacidn. (50)

Lo esencial para las reacciones que se presentan en el tratamiento —
bioldgico de agua de desecho, es la accidn de las enzimas que son cataliza
dores org#nicos producidos por la célula viviente; son protefnas, o prote£
nas combinadas con una molécula inorg#nica, o con una mol&cula orgédnica 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 conversién de substra—



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

tipo es:
) + () —p (BS) — 4 (P) + (E)
(Enzima + Substrato) Comple jo Producto Enzima

enz—subst
La actividad de las enzimas se ve afectada por el pH, la temperatura—
y por la concentracién del substrato. Cada enzima tiene su Sptimo de tempe
ratura y pH: El 8ptimo para la mayorfa de las enzimas estf{ entre 30 y 80°C
La razén para &sto es que a temperaturas mfs altas, las enzimas son inacti
vadase Las reacciones de activacidn y desactivacién se pueden representar—
por el tipo de la relacidén de Arrhenius, es decir,

k = Aexp ( =H/RT )

donde ¢
k = constante de velocidad de reaccidén
H = Energfa de Activacién
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 exponen
cialmente, es decir:
dE
oty E
T

donde ¢



kE = Constante de decaimiento de la enzima

E Concentracién de la enzima activa & actividad

t

Tiempo

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

Los envases o tanques en los cuales se llevan a cabo reacciones biolg
gicas, se llaman comunmente Reactores o Bio—~Reactores, que son el corazén—
del proceso. (32-43)

Los reactores biol&gicos utilizan capas de microorganismos que se es—
pera expongan varias ventajas en los usos del crecimiento. Las velocidades
de utilizacién del substrato por unidad de volumen del reactor son general
mente altas. (24)

Antes de la discusién cinéticaf, es conveniente considerar la naturale
za de los reactores, especialmente con respecto al flujoe

Los cuatro tipos de reactores usados para el tratamiento biold8gico de
desecho, son clasificados con respecto a sus caracterfsticas de flujo hie—
drfulico como:

1.~ Batch

2¢= Flujo fijo

3e~ Completamente mezclado, tambié&n conocido como un reactor o tanque

agitado con flujo continuo,

L o= Flujo arbitrario.
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En t&€rminos de flujo, el Reactor Batch se caracteriza porque ni el —
flujo que entra, ni el que sale, tiene una base continua., Arbitrariamente,
el flujo estf a cualquier grado de mezclado parcial entre el flujo fijo y=
el completamente mezclado:

En el flujo fijo, las partfculas pasan a trav€s del tanque y se des—
cargan en la misma secuencia con que entraron; &stas permanecen en el tan—
que por un tiempo igual al tiempo de retencidn tedrico.

Este tipo de flujo es aproximado en tanques grandes con una gran rela
cién de longitud a ancho, en los cuales la dispersién longitudinal estf —
ausente.

Las particulas se pueden aumentar por medio de la recirculacidn, sien
do el verdadero sistema de recirculacién de flujo fijo tedricamente m&s —
eficiente en la estabilizacién del desecho mfs soluble, que en un sistema-
completamente mezclado. En la prdctica, un verdadero régimen de flujo fijo
es diffcil de obtener por la dispersién longitudinale. (32)

El proceso batch cfclico, se puede considerar como una variacién del-—
proceso de cultivo continuoj; muchos procesos y experimentos se han operado
de esta forma, a menudo por razones pricticas que trae dificultades de man
tenimiento a alimentaciones continuas en gastos bajos.

La situacidn de flujo fijo unidimensional sin difusién en direccién —
del flujo, es anfloga al cultivo batch. El proceso de flujo fijo con recir

culacién, es anflogo al sistema batch cfclico, en donde se tiene que el —
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proceso va a ser mfs efectivo a tiempos altos de retencidn. (54)

El completamente mezclado, ocurre cuando las partfculas entran al tan
que y son inmediatamente dispersadas, saliendo &stas en proporcién a su po
blacién 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 qufmicos y bio
18gicos 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-—
sidn se trata s8lo con las caracterfsticas hidrdulicas de los diferentes —
reactores.

Completamente Mezclado con Recirculacidn Celular.— En este sistema el

contenido del reactor est4 completamente mezclado y se considera que no e
hay microorganismos en el desecho de entrada, El sistema contiene una uni-
dad de sedimentacién en la cual las c€lulas procedentes del reactor son w—
sedimentadas y entoncés regresadas al reactore. Debido a la presencia de we
esta unidad de sedimentacién, se pueden hacer dos consideraciones adiciona
les en el desarrollo del modelo cindtico para este sistemae
1) La estabilizacién del desecho por los microorganismos, ocurre sé—
lo en la unidad del reactor. Esta consideracién nos lleva a un mo
delo conservativoe.

2) E1 volumen usado en el cZlculo 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 sedimentacidn se considera como un dep8sito del cual
los sélidos regresan para mantener un nivel dado en el tanque de—
aereacidn,.

Si el sistema es tal que estas consideraciones no se llevan a cabo, —
entonces, el modelo se modificas (32)

La operacién al estado estable de Reactores Completamente Mezclados,=
para crecimiento de poblaciones microbianas heterogéneas, como en el proce
so de lodos activados, es mfs diffcil de obtener manteniendo una relacién—
de recirculacidn constante de lodos, que las ecuaciones donde el dispositi
vo en el cual la concentracién de c€lulas en recirculacidén es constante, —
en lugar de la relacidn de recirculacién. (42)

El tipo de sistema completamente mezclado es de gran uso, en &1 la =
alimentacién del agua efluente y los microorganismos recirculados, son dis
tribuidos de tal manera que la concentracién de materiales biodegradables—
y microorganismos, son uniformes a trav€s del basfn, El sistema opera efi-—
cientemente, particularmente en aplicaciones industriales donde el agua we
efluente contiene concentraciones de materiales orgédnicos, los cuales son—
téxicos. (50)

Una comparacidn de la eficiencia de dos tipos de reactores continuOS,v
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 reaccién no est4 difusionalmente limitada en el reactor, asf —
que los datos cinéticos disponibles describen la velocidad de la—
reaccidn.

3) Los reactores son operados isotérmicamente.

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

En la mayorfa de los sistemas catalizados, la cindtica de la reaccidén
favorecerf el uso de un reactor de lecho empacado de flujo fijo, sobre el-—
de un reactor ideal agitado, continuamente alimentado; una excepcién 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 mfs eficiente que un reactor de lecho empacado. (38)

En la investigacién de las velocidades de crecimiento a bajos niveles
de substrato, se aplica el cultivo de volumen variable, cuyos sistemas de—
bio-reactor se pueden usar también para obtener condiciones dindmicas con—
troladas. Los fermentadores de alimentacién batch y el tanque reactor de —
volumen constante y substrato continuo limitado, se consideran como conti-—
nuos.

La operacién 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 volumétricos desiguales. En el sistema de (tanque reactor de vo—
lumen constante y substrato continuo limitado), los gastos volumétricos de
entrada y salida son iguales y mantienen constante el volumen del 1fquido~
del bio~reactors.

Durante la aproximacién a la operacién de estado estable, la cual se =
realiza generalmente después de los transitorios del principio, las concen
traciones de substrato se ajustan por sf mismas, asf que la velocidad de =
produccién de la biomasa en el fermentador, se balancea exactamente por la
velocidad de desgaste y ya bajo estas condicionesy, la velocidad especffica
de crecimiento es igual a la velocidad de dilucidén y se puede mantener e
constante, al menos en teorfa, proveyendo asf este sistema una dtil herra-
mienta de investigacidén de cultivos microbianos, a varias velocidades espe
cfficas de crecimiento. (13)

Los sistemas de reactor basados en lechos Fluidizados Cénicos, se han
desarrollado para bioprocesos acuososy en los cuales se adhieren los micro
organismos o fracciones biol8gicas activas inmovilizadas que se usang pree
viniendo el incremento de la biomasa lo cual facilita el procesoe. El reace
tor cénico tiende a estabilizar el lecho fluidizado, con lo que se permite
un rango mucho mfs amplio de las condiciones de operacidn. La estabilidade
del lecho estd asociada con la disminucién de la velocidad y la cafda de —~
presidn en el lecho, disminuye con el aumento del gasto,

Las ventajas de utilizar las técnicas de lecho fluidizado en bioreacw—
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tores incluye:

1) La utilizacién de pequefias partfculas con gran 4rea superficial es
pecffica, lo que permite grandes velocidades especfficas de reac—
cién.

2) El uso de partfculas en un estado que permite el f4cil reemplazo —
de las fracciones activas durante la operacidén.

El lecho fluidizado usual, también contiene un rango relativamente —
corto de condiciones 8ptimas de operacién a expansiones del lecho, relati-—
vamente altas y de baja estabilidad, haciendo esto m&s diffcil el mantener
la operacién sin fluctuacién. 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{vamente 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 cinética de—
primer orden, siendo la operacidén del tanque en una unidad de cultivo con-—
tinuo, similar a la de un reactor qufmico completamente agitado. (52)

En los procesos de digestién aerédbica, los lodos desechados son aerea
dos en un reactor completamente mezclado, sin adicidn de substrato (33), -
estos digestores son tanques no calentados como los que se usan en el pro-—
ceso de lodos activados (32), la mayorfa de los cuales, operacionalmente -

se pueden considerar como reactores de flujo arbitrario, sin recirculacidn.



El tratamiento biol8gico de desecho de lodos activados, es el m4s usa
do para eliminar los contaminantes orgfnicos de desechos industriales, me-
diante el uso de una oxidacién bioqufmica y el mds versftil y eficiente de
los procesos disponibles, usado en aguas efluentes para eliminar materia—
les biodegradables,en sistemas de tratamiento bioldgico aereados.(21,50).
Este proceso involucra el contacto de agua de desecho contaminada,mezclada
con un cultivo de microorganismos bajo condiciones aerdbicas (32). Est4 in
volucrada la produccién de una masa activada de microorganismos capaces de
estabilizar aerdbicamente el desecho,usualmente aguas sucias industriales,
son estabilizadas biol&gicamente en un reactor bajo condiciones aerdbicas.,
Lo que contiene el reactor se llama licor de mezcla; la masa biolégica re—
sultante se separa del lfquido en el tanque de clarificacién y una porcidn
de los sélidos bioldgicos clarificados es recirculada. El nivel al que se—
rd mantenida la masa bioldgica, depende de la eficiencia deseada del trata
miento y otras consideraciones relacionadas a la cindtica del crecimientos
En el reactor, una porcién de la materia orgédnica del desecho es usada por
bacterias aerébicas y facultativas para obtener energfa para la sfntesis —
del material org#nico remanente, dentro de las nuevas c&lulas. Los microor
ganismos sedimentados en el tanque clarificador son bombeados de nuevo al
tanque de aereacidn para que sirvan de fuente de microorganismos y el exce

so es desechado. Los microorganismos son recirculados porque la razdén de —

16

los contaminantes que entran a la masa bioldgica es crftica para una bio— |



conversién eficientes /

En los estudios de laboratorio se ha encontrado que el tiempo de resi
dencia celular esperado es de 6 a 15 dfas , resultando la produccién de un
efluente estable de alta calidad y unos lodos con excelentes caracter{sti—
cas de sedimentacidn,

El propdsito de la recirculacidn de lodos activados, es mantener una—
concentracién suficiente en el tanque de aereacién.Los lodos ser#fn elimina
dos de los tanques de sedimentacién tan rdpido como se formen. En los sis—
temas de lodos activados, el efecto neto del aumento de recirculacidn es —
un aumento en la conversidn del substrato. (32,47)

En la mayorfa de los reactores de lodos 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
tracién del desecho y el gasto en el reactor pueden variar considerablemen
te, la cantidad de biomasa recirculadg raramente cambia. La calidad del -~
efluente se puede mantener variando el gasto de biomasa recirculada. (27)
El aumento en el gasto de recirculacién tiende a un me joramiento en el fun
cionamiento del proceso, debido a la concentracidn adicional que ocurre en
el tanque de aereacidn. Cuando se disminuye el gasto de recirculacién, se
aumenta la concentracién de DQO (demanda qufmica de oxfgeno), debido a la-
disminucién de la concentracién de las c€lulas. Cuando se aumenta el gasto

de lodos desechados, se aumenta el gasto de entrada, por lo tanto, se ve -

17
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que se puede controlar la concentracidn de los lodos en el tanque de aerea
cién, controlando la velocidad de desecho, El aumento de los lodos desecha
dos, resulté en un aumento en el gasto efluente y una disminucién de la ——
concentracién de estos, al disminuir el gasto de desecho de lodos, el niwe—
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 prictica, usualmente operan —
con condiciones continuas de s&lidos bioldgicos por medio de recirculacién,
(48).

La cantidad de coloides dispersos, s8lidos inertes y aceite que en——
tran al tanque de aereacidn, afectan el grado de control del proceso.(32)

Las funciones del tanque de aereacién son:

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

en contacto con los desechos.

2) Suministrar oxfgeno para la oxidacién aerdbica bioldgica.

3) Poner en contacto microorganismos y contaminantes,

L) Realizar el tiempo de contacto de microorganismos para la biodegra

dacidn, esencialmente completa de contaminantes,

5) Carga orgfnica e igualacién hidrfulica.

6) Control del pH.

El sistema de lodos activados Gompletamente Mezclado, ha ganado popu—

laridad por tratar aguas de desecho industriales y domésticas. Se encontrd
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que produce una poblacién microbiana mfs estable que el convencional de lo
dos activados y es muy simple de operar, produce una de las mfs altas posi
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 est4n uniformemente mezclados con los lodos—
activados, para mantener todos los s8lidos suspendidos en suspensién, con-
una velocidad del oxfgeno utilizado, uniforme a travds de todo el tanque ~—
de aereacidn., El rdpido metabolismo de los microorganismos bajo condiciow—
nes aerdbicas es el mejor factor en la produccidn de una alta calidad de —
efluente,

Reduciendo el tiempo de aereacién, aumentan los org&nicos no metaboli
zados en el efluente. Las ecuaciones del reactor completamente mezclado, =
permiten la determinacién de la masa microbiana activa,

La experiencia ha demostrado que este tipo de sistemas, produce una =~
poblacidn microbiana m{s estable y una mejor calidad de efluente, con un ~—
costo mfs bajo que el sistema de lodos activados convencionale Los siste-—
mas completamente mezclados, son mfs simples de operar y requieren menos —
control caro, que los sistemas convencionales, (31)

Los reactores bioldgicos, a menudo estfn sujetos a variaciones de las

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 concentracién org&nica. La in—
formacién del comportamiento dinfmico se necesita para definir la respues—
ta de los reactores, para obtener datos para el desarrollo de modelos mate
mfticos y para disefiar mftodos de control para el procesos (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 flujo fijo. (12,27)

Existen dos muy importantes ciclos para el crecimiento y decaimiento—
de la materia orgdnica, lo cual se realiza en los reactores y sons

le= El ciclo Aerdbico.

2.- E1 ciclo Anaerdbico.

En el primero, el oxfgeno es requerido por organismos aerdbicos para-
crecer y funcionar apropiadamentg. Como la mayorfa de otros nutrientes mi—
crobianos que pueden ser agregados en grandes cantidades inicialmente,‘gl—
oxfgeno se ha estado suministrando continuamente por su baja solubilidad,~
en soluciones acuosase

Los métodos mfs comunes que proveen de oxfgeno son: EL tanque mecni
camente agitado, suministrando aire adecuadamente. (23)

El aire que se alimenta en exceso sirve no s8lo como una fuente de w——
oxfgeno, sino que también como un medio para inducir un completo mezclado—

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

Bajo condiciones aerébicas, los microorganismos usan oxfgeno disuelto
en el agua para convertir los desechos (materia de alimento). Se debe sumi
nistrar para mantener un oxfgeno disuelto residual de 0.5 a 1,0 mg/lt, el-
cual es adecuado para las condiciones aerébicas. Si hay m£s oxfgeno disuel
to, se puede estimular el crecimiento de especies biold8gicas indeseableso—
(29)

En los sistemas aerébiqos, los productos finales son completamente ——
oxidados y por lo tanto a un nivel mfs bajo de energfa que los productos —
finales de un sistema de degradacién anaerdbico, entonces, se libera m{s —
energfa de una degradacidn aerdbica que de una anaerdbica, como resultado,
la degradacidn anaerdbica es un proceso mfs lento. (10,32)

Una necesidad comin a todos los microorganismos activos en crecimien—
to aerdbico, es la fuente de energfa. (10,17)

El contenido orgdnico en su mayor parte estf en forma soluble y conwe—
forme a la consideracidén de s8lidos suspendidos despreciables en el efluen
te, que se hace en el desarrollo de los modelos. El sistema se considera —
que estf en estado estable, cuando la concentracidn de substrato en el w——
efluente es prdcticamente constante. A velocidad de dilucidn, los s&lidos—
biol8gicos del reactor y el DQO solubre efluente se aproximaron a la condi
cidn de estado estable y la concentracién de sélidos recirculados permane—

ce casi constante. (3)
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Se ha estudiado la eliminacién simult4nea de materiales org&nicos y -
recuperacién de protefnas, en forma de c€lulas de bacterias de aguas de —
desecho biodegradables, usando microorganismos aerdbicos.

La utilidad de cualquier proceso depende de las consideracines econdé—
micas. Los factores importantes asociados con la economfa de la produccién
de protefnas microbianas son:

Disponibilidad y costo del material crudo (fuente de carhén)

Requerimientos de esterilidad,

Tiempo de residencia en el reactor.

Temperatura de operacidén.

Requerimientos de agua de enfriamiento.

Requerimientos de oxfgeno.

Produccién de cé&lulas.

Recuperacién de células y

Valor del Productoe

Se han reportado frecuentemente en la literatura, crecimientos muy —
grandes y velocidades de utilizacién especfficas de substrato a muy altas —
temperaturas y numerosos autores han encontrado muy grandes velocidades de
reaccidn. (49)

La productividad del crecimiento asociado a las fermentaciones, depen
de de la cantidad de biomasa contenida en el fermentador. Las caracterfsti

cas de funcionamiento del fermentador, est4n dominadas por la forma en la—



23

cual ocurre la fermentacidn microbiana. (1, 10)

Existen muchos procesos naturales y comerciales que estéq basados en—
el crecimiento microbiano aerdbico. Algunos ejemplos son la degradacién —
del aceite en los océanos, sistemas de tratamiento de aguas sucias aerea—
das, muchos procesos de descomposicién natural y aplicaciones a la agricul
tura, como el abono, en plantas de papel, petroqufmicas, textiles, de ali-
mentos procesados y otras industrias. (17, 29)

En el ciclo anaerdbico, en el cual el oxfgeno no se usa para el decqi'
miento de la materia orgdnica, involucra la descomposicién de materia orgd
nica e inorgdnica en ausencia de oxfgeno molecular. Su mayor aplicacidn es
la digestidn de los lodos de aguas sucias concentradas y en el tratamiento
de aguas de desecho industriales. (10, 32)

El tratamiento anaerdbico para la estabilizacidén del desecho, se ha -
involucrado a travé€s de una serie de modificaciones en los procesos de al—
ta velocidad de digestidn, empleados en muchas plantas de control de conta
minacidén de agua. (41)

En el modo usual de operacidn de una unidad de tratamiento de desecho
anaerdbico, recibe un lodo de aguas sucias concentrados por el uso de un —
sistema de reactor completamente mezclado con mfnima recirculacidn celular.
El tiempo de retencién del 1{fquido en el reactor es de 10 a 30 dfas o mis,
dependiendo de como es operado el sistema. La regulacidén del proceso se d3~//

signa generalmente para proveer un mejor ambiente para el crecimiento y —
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proliferacidn, esto se réaliza evaluando y éontrolando ciertos sistemas de
pardmetros como sons

a) La produccidén de gas y composicién

b) pH

c) Alcalinidad.

d) Acidos volftiles.

e) Reduccién de sdlidos vélftiles

£) Conversidn del substrato. (32,41)

Para mantener un tratamiento anaerdbico en el sistema que.estabiliza—
r& eficientemente un desecho orgénico, los microorganismos deben estar en—
estado de equilibrio dinfmico, que para establecer y manteners:

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

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

furos. -
c) El ambiente acuoso estarf en el rango de pH de 6.6 a 7.6,
d) E1 pH del gistema no debe bajar de 6.2, pues sin control del pPH el
reactor acumula grandes concentraciones de dcidos voldtiles.

Los tamafios y capacidades de recirculacidn de los reactores, se deter
minan en base a los anflisis cindticos.

La temperatura es otro parfmetro ambiental que 'se debe considerar.Las
temperaturas muy altas s8lo 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 retencidén hidrfulico en el reactor.
Cuando la temperatura de operacidn se aumgnta, 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 estabilizacidn de los #cidos vol&tiles produci
dos, el reactor de metano requiere mayores tiempos de retencién y relacio-—
nes de recirculacién a los requeridos para el reactor de 4cidos. Las reac—
ciones responsables de la conversidn de materiales orgdnicos y comple jos,—
se puede representar por una simple oxidacién para 4cidos volftiles y una-—
subsecuente conversién a metano. El carbdén orgdnico se convierte a 002 O -

CH4.

La recirculacidn 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 aerdbico, este —
proceso es mfs sensible para materiales téxicos, pero el control es mfs di
ffeile (10,29,41)

Los pardmetros cinéticos son presentados junto con el m€todo de dise—
fio, para determinar el tamafio del reactor y los requerimientos de recircu—
lacidn. El m&todo depende de la seleccidn y determinacidn de las constan——
tes cindticas apropiadas, tiempo de retencidn y factores de concentracidn—

de la recirculacidén, cada uno de los cuales puede variar de acuerdo con —



cambios de las caracterfsticas del desecho y los procedimientos operacio—

nales existentes.
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ITIT.—~ MODELOS CINETICOS

El control de las condiciones ambientales origina que los microorga—
nismos tengan su medio apropiado para crecer. Para asegurar que los micro-
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 estabilizacidn efectiva del desecho se puede asegurar con—
trolando la velocidad de crecimiento de los microorganismos.

Una relacién empfrica entre el crecimiento biol8gico y la utilizacién
del substrato, que es comunmente usado para la estabilizacién de desechos—

orgénicos e inorgfnicos en sistemas biol&gicos es:

dX dF
e B i T ¢
dt dt. -~ @ (1)
donde ¢
X 2 = . ;
5; = Velocidad neta de crecimiento de microorganismos, masa /vo—
lumen—tiempo.
Y = Coeficiente de velocidad de produccidn, masa de microorganis
mos/masa de substrato utilizado.
dF : S : : :
qt - Velocidad de utilizacidn de substrato por microorganismos, —

masa/volumen—tiempo.

kg = Coeficiente de decaimiento de microorganismos, tiempo .

X = Concentracién de microorganismos, masa/volumen.

27
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La velocidad de utilizacién del substrato se puede expresar como:

dfF _KS _ds = (2)
dt Ks+S dt
donde ¢
k = Velocidad m#fxima de utilizacién de desecho por unidad de pe-
: : : =1
so de microorganismos, tiempo .
Ks = Concentracién de desechos a la cual la velocidad de utiliza-
cién de desechos/unidad de peso de microorganismos = a la mi
tad de la velocidad mfxima, masa/volumen,
S = Concentracién de desechos alrededor de los microorganismos,—

masa/volumen,

Una representacién grdfica de la ecuacién (2) se representa en la fi-

gura 3.le

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

dX/dt = Y dF/dt
X X d (3)

donde ¢
(dx/dt)/X es la velocidad neta de crecimiento, se simboliza por)ﬂ

Utilizando esta y la ecuacidén (2), tenemos:

YkS
fo=ck = & (4)

A
/n se usa para simbolizar el producto de la produccién del crecimiento

Y y la velocidad mfxima de utilizacién de desecho por unidad de peso de mi

croorganismos k. Con esto, la ecuacidén (L) se puede reescribir como:

As (s)
= e Tk



29
A
Donde /A es el producto de Y y k igual a /( ade” La ecuacidn (5) es simi-
lar a la desarrollada por Monod para sistemas de cultivo simples. Reescri-
biendo y rearreglando la ecuacidén (5) en base a masa y tiempo finitos, en—

los cuales el subfndice M se refiere a una cierta masa de microorganismos,

resultando:
ST e
- -
“u M % G (6)

Donde el término (A F/ At)M/XM se conoce como el proceso de factor de car—
ga, la utilizacidén especffica y la velocidad de eliminacién del substrato—
o la relacién de alimento a microorganismos se designa por U:

(B F/ bt)y,

X (7)

Donde (AF/At)

M representa la masa de substrato utilizada por la masa de
microorganismos bajo un perfodo de tiempoAt,

El t€rmino xM/(Ax/A t)M del lado izquierdo de la ecuacidén (6) se ha
designado como el tiempo de retencién de sélidos, el perfodo de lodos, o —
el prete’ndido tiempo de residencia de la c&lula y se simboliza por Gc.

G Ao LY
(8x/bt), (8)
En esta ecuacién XM es igual a la masa total activa de microorganismos

en el sistema de tratamiento y (4 X/O 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 sélidos microbianos desechados, asf como los perdi—
dos en el efluente. El1 recfproco de €c, (AX/At)M/XM essigual a la velo—
cidad de crecimiento especffico.

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

— (9)

De la ecuacién anterior se ve que la velocidad de crecimiento de los—
microorganismos y U, la relacién de alimento a microorganismos se relacio—
nan directamente.

Un tratamiento eficiente se puede obtener con el control de 8c o U de
las cuales 6c es mfs fdcil de medir y por lo tanto es el parfmetro mis 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 concentracién del efluente como una funcién del tiempo se puede de

terminar de un balance de materiales alrededor del reactor como sigues

Velocidad de Velocidad de Velocidad del
cambio en el = entrada al - - flujo de sali
reactor. reactor. da del reactor (10)
dc (v)
— = O -
dt o =
Donde: C = Concentracién del efluente a cualquier tiempo t
V = Volumen del reactor.

Gasto.

o
]
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Co = Concentracién a la entrada.

Reescribiendo y simplificando la ecuacién (10) tenemos:

& _ Q (co -0) (11)
dt v

La cual se puede integrar como:

c t
Cffc = % dt (12)
o
Para obtener: C = Co (z- e-t/(v/Q)) =Co (1 - Eft/td) (13)
donde : td = tiempo de retencidén V/Q

La expresién correspondiente para la concentracién del efluente del -
reactor que est{ siendo purgada se deriva similarmente y est4 dada por:

C =t &N (14)

Arbitrariamente, el flujo representa cualquier grado de mezclado par—
cial entre el flnjo fijo y el completamente mezclado,.

Las ecuaciones cinéticas desarrolladas para la calidad del efluente,—
se aplican sélo al desecho org#nico soluble que escapa al tratamiento bio—
1&gico, que es s8lo una porcién de la concentracién del desecho org#nico -
en el efluente. (21,32)

Un modelo matemftico muy usado es la ley de Michaelis-Menten usada en
la cinética 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 bacteriano, que es de utilidad para describir el creci-

miento de los microorganismos bajo ciertas condiciones.



La formulacidn de Monod predice la fase de crecimiento exponencial y-—
la aparicidén de la fase estacionaria en el cultivo Batch. Los términos en—
las ecuaciones que contienen constantes que no tienen significado ffsico,-
no se pueden medir experimentalmente y son de utilidad poco prdctica. (51)

El modelo que se ha usado m&s extensamente para representar la veloci
dad de eliminacién de substrato, es el de reaccidn de primer orden, debido
a su simplicidad. Varios tipos de ecuaciones cindticas como la ecuacién —
de Michaelis-Menten, han propuesto series de ecuaciones de primer orden y-—
coeficientes de velocidad variable. (36)

l.— Un modelo cinético simple para la interaccién 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 comple jo enzima-substrato, ES, el cual se -
descompone irreversiblemente para dar el producto P y liberar la enzima.

+5 k+
E+S— Es 5 E+P

>

k_g (1.1)

Si la concentracién de substrato es mucho més grande que la concentra
cidn de la enzima, es decir So)) Eo y si la descomposicién del comple jo—

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

cess: dP 2 ds & % (ES)
dt dt +p (1.2)
E
= & Eip Eo (S) i Etp o (S)
dt = k—'S + k+ KM i (S)
_‘Lk + (s)

+S [1.3)
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Donde :
dP/dt = Velocidad de la reaccién, v
k Eo = Velocidad mfxima posible de la reaccién, v
+p mé&x

Constante de Michaelis-Menten

S

Se ve que la velocidad de la reaccién se relaciona linealmente con la

concentracién de la enzima.

Entonces: k << k y
+p =-s

KM _ k+ +k_s 2 1
k+s Keq (1-4)

Esta relacidn entre el substrato y la velocidad de la reaccidn se ex—
presa como:
= S Ll
vo= v, () / K o+ (s) (1.5)
Para cultivo continuo, un balance de material de los nicroorganismos—

durante la operacién al estado estable, se realiza como sigues

X X -
ent = /M i sal F = Vax/dt
Entrada + Crecimiento - Salida = Acumulacidn (1.6)
Donde: X K : <
ent = Concentracién de organismos para un tanque de cultivoe
F = Gasto del tanque de cultivo.
X 1 = Concentracidn de organismos en la corriente que sale del-
sa
tanque.
v = Volumen del tanque de cultivo.
t = Tiempo.
/ﬁ = Constante de velocidad de crecimiento de primer orden o —

constante de velocidad especfficas.
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La alimentacidn de entrada generalmente contiene microorganismos no —

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

ecuacién (1.6) se reduce a: /4 = F =« p
1’

Lo cual indica que la velocidad de crecimiento de un organismo en cul
tivo contfnuo, es dictado por la relacidn del gasto medio al volumen del —
tanque de aereacién. Para cultivo continuo, esta velocidad se representa-—
por el sfmbolo D y se conoce como la "velocidad de dilucidén", que es la re
cfproca del tiempo de residencia promedio.

Experimentalmente se ha encontrado que la velocidad de crecimiento es
pecffico/” de los microorganismos, se puede correlacionar generalmente a—
la relacién de Michaelis-Menten expresada por la ecuacién (1.3)

Entonces: /A = (/” mdx S)/ (Ks + 8)

Para una velocidad de dilucién dada y para una concentracidn del subs
trato de entrada, ocurre una autorregulacidn para un cultivo. Esta mantie—
ne la concentracidn de células a un valor constante, que es equivalente a-
la habilidad de los microorganismos para convertir substrato a masa celu—
lar. (52)

2.~ Se ha encontrado que la velocidad de carga en sistemas de trata—
miento bioldgico aerdbico de desecho aumenta. Esto se deriva del balance-

de masa al estado estable alrededor del reactor biogufmico, considerando —

cinética de primer orden: Q (S — So) = V k XaS (2.1)
de lo cual S = b5 = v

kXaT (2:2)
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Donde v = velocidad de carga.

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

tal que la ecuacién (2.1) queda:

Q(s=50)- Vs = 0 (2.4)
K+S
Rearreglando la ecuacién (2.&) se obtiene:

k XaT S e
bs - s
donde :
k = Constante de velocidad
K = Constante de Michaelis-Menten
Q = Gasto volumétrico
S = Concentracién de DRO

So = Concentracién de entrada de DBO
V = Volumen del tanque de reaccién

Xa = Concentracién media de biomasa

T

Tiempo de residencia del reactor, V/Q. (44)
3e—~ Para un reactor de lecho empacado, o para un tanque reactor conti

nuamente alimentado y agitado tenemos que:

La expresién de Michaelis-Menten para un substrato simple, en una —

reaccidn de enzima desinhibida es de la forma:

kE 1

r = aa

v i K/c. (3.1)

Donde 2

r = Velocidad de la reaccidén
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k = Constante de velocidad.

E = Cantidad total de enzima presente.
V = Volumen del reactor.

K = Constante

c = Concentracién del substrato.

En muchos casos las reacciones catalizadas por enzimas inmovilizadas—
siguen la ley de velocidad de la forma, de la ecuacidén (3.1)
Para un reactor de lecho empacado, con condiciones isotérmicas, de —

flujo fijo, la ecuacién (3.1) se puede integrar bajo una longitud de lecho,

para dar: Pco - Kin (1 - P) = kE/q (3.2)
donde : P = Fraccién de substrato convertido a producto.

o, = Concentracién del substrato de entrada.

qg = Gasto.

Para un tanque reactor agitado continuamente, alimentado bajo condi—
ciones isotérmicas, bien mezclado, la ecuacién (3.1) se puede incorporar -

en una ecuacién de balance de masa del substrato para dar:

q (co —-c) = ra.V (3.3)
Donde: ¢ = Concentracidn de la mezcla de reaccidén y del substrato de —
salida.

Sustituyendo r de la ecuacién (3.1) :

Pe + K L p/(1 - P)] = kE/q (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 —
reaccidn que obedece a la ecuacidn (3.1). (38)

Existe un gran ndmero de intentos para formular una expresién para -
describir el crecimiento microbiano. E1 mds importante de estos ha sido la
ecuacién de MONOD, que ha sido la base de la mayorfa de los intentos. La—
mfs importante de las diferentes f8rmulas que se han postulado para descri
bir la relacidn entre la velocidad de crecimiento y la concentracién de —

substrato es:

M= fnc (/s + 5] )

-1
Velocidad especffica de crecimiento (hr )

Donde s /M =
/Km = Velocidad mfxima de crecimiento.
s = Concentracidn del substrato limitante
Ks = Constante de saturacidén. (30,37,48)

Este modelo, o modificaciones de &1, se realizan para mantenimiento,—
inhibicidn, etc. Es capaz de correlacionar datos de muchas situaciones de
una manera satisfactoria. Este modelo no puede realizar situaciones en —
las cuales las cé€lulas responden a cambios en su ambiente, ni hace explfqi
to el conocimiento de que el estado fisioldgico de las c&lulas cambia en —
respuesta al cambio de las condiciones ambientales y por lo tanto no tiene
variables que midan la calidad de la poblacién de la biomasa.(18)

De los métodos experimentales disponibles para estimar los pardmetros

cinéticos bioldgicos/M m, Ks, y Y, a menudo se obtienen algunos estimados—
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precisos de los pardmetros, particularmente Ks. La precisidn de los pari-
metros estimados depende fuertemente de las variables independientes usa—
das en los experimentos. (25)

L~ Todos los métodos comunes para medir coeficientes de velocidad me
dia Monod, tienen serias desventajas para obtener las medidas rdpida y co—
rrectamente con sistemas de alimentacidn Batch y continuas.

La ecuacién Monod (4e1) se ha usado extensamente para modelo de la ci

nética de crecimiento bacterianos

/ﬁ =/K m _S (4e1)

Ks+ S

donde ¢ /ﬂ ,/” m Velocidad de crecimiento actual y m&ximo, respectivamen
te (tiempo-l)
S = Concentracidn de substrato limitante de la velocidad, —
(masa/Vol.)
Ks = Coeficiente de velocidad media (masa/volumen)
La velocidad de crecimiento es igual a la velocidad de cambio en la —
masa de organismos con el tiempo, o (dX/dt)/X. La ecuacién (4.1) se ha mo-

dificado para incluir un término de la velocidad de utilizacién mfxima y —

el mantenimiento especffico.

S
dX = Yk
= —_— 2
at/X Ks + S (4.2)
donde: Y = Coeficiente de produccidén

X = Concentracidén de organismos (masa/volumen)
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: : =t
k Velocidad m&xima de utilizacidn de substrato (tlempo )

-1
b Velocidad de mantenimiento especffico (tiempo )

La primera porcién del lado derecho de la ecuacién (4.2) se relaciona

a la velocidad de utilizacidén del substrato.

- ds kSX
dt ~ Ks+S (4.3)

Para muchas aplicaciones en investigaciones e industria, los cuatro —
coeficientes bdsicos Y, k, 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: Escri—
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 cinética que ocurren en el biomaterial o a su alrededore—

(18)

5e— Balances Generales para Reactores de Volumen Variable.

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

camente como siguet

Velocidad de acumulacidn Velocidad de masa Velocidad de masa

de masa total en el 1f— total del 1fquido total del 1fquido

quido del reactor = de entrada al — de salida del ——
reactor reactor

Matemdticamente, en términos de gastos volumétricos, densidades de 1f
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quidos y volumen, el balance total para un tanque reactor bien mezclado —

viene:

d(Vf’)
—— -~ wfo -~ & 0

Normalmente, los cambios de densidad serfan pequefios dando:

(=}
<

% = Fo - F‘ (5.1)

(=}

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 lfquida se puede formular como:

Velocidad de : Velocidad de Velocidad de la Velocidad de la
acumulacién— _ 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 simb&lica, usando las concentraciones de células y gastos —
volumétricos para un reactor bien mezclado

s (V x1) = Fo * Xo - F1- Xl + Ty \'

dt
Considerando las cinéticas de velocidad de crecimiento usual:
b= /faxl
La velocidad de crecimiento es usualmente de primer orden con respec—
to a la concentracidén de la cé€lula y se considera normalmente dependiente—
de la concentracién de substrato, de acuerdo a la relacién Monod o alguna-—

modificacidén de &sta.



El balance de cé€lulas queda:

d (v-xl)

7 = FoXo - F «X +rg*V (5.2)

Esta ecuacién se ha formulado para incluir condiciones dinfmicas de -
estado inestable, o condiciones transitorias. Asf que, la ecuacién no es—
v4dlida bajo todas las condiciones transitorias, porque la ecuacién Monod —
se ha encontrado para aplicar bajo condiciones estables, o sea donde ocu—
rriera el crecimiento balanceado.

El balance de substrato 1limitante para la fase lfquida en forma de —

palabras es:

Velocidad de acumu Velocidad del Velocidad del Velocidad de-
lacién de substra— substrato en— substrato sa— utilizacidén—
to en el reactor. = trante al —— —= liente del — — del substra-
reactore. reactore to en el ——
reactors.

o simb&licamente:

d (v. sl)

= Fo * So = Fl-s1 ---/lm-s1

dt « X, . v/Y

1 (5.3)

Ks+S

donde Y es el coeficiente de produccién que se considera constante.
En este sistema las tres variables dependientes consideradas son:
V,Xl y Sl’ su valor se encuentra resolviendo simultdnea las ecuacio
nes (Iy( 2)¥(3).(13,28)

6.— Sistema completamente Mezclado sin Recirculaciéne.

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



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

hidrdulico de retencién © es:

6 =V
Q (6.1)
donde ¢ V = Volumen del reactor
Q = Gasto volum&trico.
El tiempo de residencia medio esperado Oc se define comos
Ce = WX
X ; (6.2)

donde: X es la concentracién en masa de microorganismos en el reactor.
Por simplificacién de la ecuacién anterior tenemos que:
& = © (6.3)
Donde el tiempo de retencién promedio de las células en el sistema es el —
mismo que en el del lfquido. Esta es la caracter{stica mis importante de -
este tipo de sistemas,
Un balance de masa de microorganismos en el sistema del reactor se —

puede escribir como:

Velocidad de cambio Velocidad neta de Velocidad de flujo de —
de la concentracidén _ crecimiento de or organismos de salida —
de organismos en el - ganismos en el — del reactor.
reactor reactor,
dX dF
Vo= = Y — =~ k; X )V -~
( dt ) ( dt d ) (K (6.4)

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

puede escribir como:

9 .y g

= X & (6.5)

42
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Utilizando las ecuaciones (7) v (8), la ecuacién (6.5) se reescribe —

: 1
i T = YU — kd (6.6)
Para este sistema de reactor 6¢c = ©, la relacién de alimento a mi-

croorganismos U se relaciona directamente con el tiempo de retencidén hi—

drfulico del sistema O,

La eficiencia de estabilizacién del desecho se puede definir como:

E = 100 —S-'?S (6.7)
donde: E = Eficiencia de estabilizacién del desecho expresado en %
So = Concentracién en masa del desecho de entrada.
S = Concentracién en masa del desecho de entrada no degradado —

biold8gicamente que aparece en el efluente.
Para obtener una expresién para la concentracidén del substrato efluen
te S, la ecuacidn (6.6) se puede reescribir,utilizando las ecuaciones (2)—

y (7) para obtener:

1 kS
& = T whass W (6.8)

¢
Resolviendo esta ecuacién para S, obtenemos:

S = Ks Sl + k Oc 2

Ce(¥k = k)-1 (6.9)
Por comparacién de la ecuacién (6.6) con la ecuacidn (6.8) veremos —

que ¢ U= kS
Ks + S

De la cual se obtiene la siguiente ecuacidén:

S = UKks
k-U (6.10)
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La concentracién del desecho del efluente S es una funcidn directa —
de 8c § U, Fijando uno de estos tres pardmetros se fijan los otros dos y
se especifica la eficiencia de estabilizacién bioldgica del desecho para-
este sistema. |

Utilizando las ecuaciones (6.1) y (6.3), la ecuacién (6.5) se puede—
resolver para la concentracién en masa de microorganismos en el reactor —

para dars:

X = Y sSo —S!

1+ kg G (6.11)

La concentracién del efluente S y la eficiencia del tratamiento E es—
tdn relacionadas directamente a 8c, el cual es igual a 8, En un sistema —
como €ste no hay control separado de microorganismos, porque el tiempo de—
retencién esperado Oc y el tiempo de retencidn del 1fquido © son el mismo.
Para obtener una alta eficiencia del tratamiento, ©c debe ser grande, lo -
cual origina que © deba ser grande. Este modo de operacién es caracterfsti
co de un sistema de tratamiento convencional anaerdbico y algunos procesos
modificados de lodos activados.

Existe un cierto valor de Oc bajo el cual la estabilizacién del dese—
cho no ocurre, a este valor crftico se le llama el tiempo mfnimo de resi—
dencia esperado GcM, ffsicamente es el tiempo de residencia en el cual las
células son desechadas del sistema, mds rdpido de lo que pueden producirse.
Se puede calcular con la ecuacién (6.8) con la consideracidén de que la con

centracién del desecho de entrada So, es igual a la concentracién del dese
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cho efluente S:

1 kSo ~ _ 6.12
[ Y Ks +So ka ¢ )

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

mayor que Ks,asf que la ecuacién (6.12) se puede reescribir para dar:

1 .
= Yk -~
gig L = . (6.13)

c

El uso de las dos ltimas ecuaciones determinan el tiempo de residen—
cia mfnimo QCM, el cual debe ser de 2 a 20 veces mayor para Oc para asegu—
rar un tratamiento adecuado.

Para emplear las ecuaciones cinéticas en el control de los sistemas —
biol8gicos,; los pardmetros cinéticos Y, kys Ks y k se deben conocer. Se ha
demostrado con estudios de laboratorio que los pardmetros Y, kd y k aunque
son diferentes para muchas fuentés de carbdn, no varfan grandemente (Tabla
I). (6, 32, 45, 49, 26)

7+~ Reactor Completamente mezclado con Recirculacidén Celular.

El tiempo de retencidn hidrfulico esperado para el sistema, Os se de—

Vs

fine como: Qs =——
Q (7.1)
donde: Vs = Volumen del reactor mas volumen del tanque de sedimenta———
cidn,
Q = Gasto de entrada.

El tiempo de retencién hidrdulico esperado para el reactor se define—

como & o = 2 (7.2)

donde : V = volumen del reactor.
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El tiempo de residencia esperado Oc se define por la ecuacién (8) v -

VX
es: Gc =
QwX + (Q = Qw )Xe (7.3)
donde: Q = Gasto del 1{quido, conteniendo la fraccidén de c€lulas dese—
chadas del reactor,
Xe = Concentracién de microorganismos en el efluente, provenien—

te de la unidad de sedimentacidén.
En un sistema con una unidad propia de sedimentacién, la cantidad de—
células en el efluente es muy pequefia y la ecuacién (7.3) se puede simpli-—

ficar para dar: G . V

(i (7.4)
Comparando la ecuacién (7.4) con las ecuaciones (7.1) y (7.2) se pue—
de ver que para un volumen dado de reactor, Bc es tedricamente independien
te de © y Os, pero pricticamente no es completamente independiente.
Un balance de materia para la masa de microorganismos en el sistema -

de entrada se puede escribir como:

Velocidad de cambio Velocidad neta del Velocidad del flujo
de la concentracién crecimiento de los de salida de orga—
de organismos en el "~ organismos en el — ™  nismos del reactor.
reactor. reactor.
dX dF
e = Y—=kX)V - + (Q-Qy
Mot (5o 52/ Lo + (e-au)xe] (7.5)

Haciendo uso de la ecuacién (7.3) y considerando condiciones de esta-

do estable, la ecuacidn (7.5) se puede simplificar y rearreglar para dar:

-y dF/dt

i k
Oc x =~ d (7.6)



o considerando una base de tiempo finito y usando la ecuacién (7)

g o (7.7)

La ecuacién (7.7) es la misma que la ecuacién (6.6), la cual fue desa

rrollada para un sistema completamente mezclado sin recirculacidén, al
igual que las ecuaciones (6.8) y (6.10)

Para los sistemas con o sin recirculacidén, controlando 8c o U se es
tablece la concentracién del efluente pues se relacionan directamente,

En un sistema completamente mezclado sin recirculacién, Oc y U son —
funciones directas del tiempo de retencidn hidrdulico del reactor 8. En —
un sistema con recirculacién, ¢ y U son tedricamente independientes del —
tiempo de retencidn hidrfulico del reactor © y del sistema Os. Asf que es
posible obtener una alta Oc y con esto, una buena eficiencia sin aumentar—
9 o Os.

La concentracién en masa de microorganismos X en el reactor se puede—

obtener con las ecuaciones:

£-te-o

y con la (7.2), junto con la ecuacién (7.6) y resolviendo para X:

x . % X(So-5)

O  1tkd G - (7.8)
Como se muestra en las ecuaciones (6.9) y (6.10), Gc y U estdn rela—
cionadas directamente a la calidad del efluente, o eficiencia del trata—

miento, o sea que controlando O, o U en un proceso de tratamiento bioldgi

L7
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co, se controlard la eficiencia del proceso directamente.

Usando Oc como un pardmetro de control del tratamiento, no hay necesi °
dad de determinar la cantidad de sélidos biol&gicos en el sistema y no es—
necesario evaluar la cantidad de alimento utilizado. E1l uso de Oc se basa
en que para controlar la velocidad de crecimiento de los microorganismos y
de aquf su grado de estabilizacidén, un porcentaje especificado de la masa—
celular en el sistema deberd ser desechado diariamentea

Como se muestra en la ecuacién (7.&) por desecho de las células direc
tamente del reactor, sélo se necesitan conocer Qw y V para determinar Gc,

Para un sistema completamente mezclado, con o sin recirculacién, hay—

: . ] . M . e
un tiempo de residencia mfnimo esperado ©c , bajo el cual la estabiliza—

. . - M
cién del desecho no puede ocurrir. El valor especffico de 8c es una fun—
cidn de la concentracidn del desecho y de los pardmetros cinéticos Y,k, Ks,
kd. Las ecuaciones (6.12) y (6.13) son expresiones que se usan para deter
M
minar 8¢ con o sin recirculacién. Los valores de ©c usados en el disefio
: ; M :

de procesos bioldgicos, estdn basados en el valor de ¢ para cualquier de
secho. (3, 32, 40, 42)

8.— Sistema de Reactor de Flujo Fijoe

Un modelo cinético del sistema de flujo fijo es matemfticamente diff-—
cil, asf que Lawrence y McCarty han hecho dos simplificaciones, consideran
do que son de primacfa para usar un modelo cinético del reactor de flujo —

fijo, que son:
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a) La concentracién de microorganismos en la corriente de entrada al
reactor, es aproximadamente la misma que en el efluente del reac-—
tor. Esta consideracién se aplica sélo si 6c/0>5. La concentra
cién promedio resultante de microorganismos en el reactor se sim-—
boliza por i.

b) La velocidad de utilizacién del substrato como el desecho que pa—

sa a trav€s del reactor, estf{ dada por la siguiente expresidén:

ds k SX
dt ks + S (8.1)

Integrando la ecuacién (8.1) bajo el tiempo de retencidn del desecho-
en el tanque y después simplificando, Lawrence y McCarty obtienen una ex—

presién similar a la siguiente:

1 Yk (So — S)
—_— = k, ara r < 1
Gc (So=S)+Ks1n(So/S) a P (8.2)
donde: r = relacidn volumétrica de recirculacidén,

La ecuacidén (8.2) es similar a la ecuacidén (6.8), la cual se aplica a
sistemas completamente mezclados, con o sin recirculacién., La principal -
diferencia entre estas dos ecuaciones, es que en la ecuacidén (8.2) Gc es —
también una funcidn de la concentracién del desecho de entrada So.

El exceso de microorganismos es eliminado del reactor, asf que Oc pa—
ra el sistema de flujo fijo con recirculacidén, se puede también definir —
por la ecuacién (7.4), aplicando las mismas consideraciones, El tiempo de
retencidén hidrdulico medio del desecho en el reactor © y el tiempo de re—
tencién hidrdulico medio del desecho en el sistema de flujo fijo 8s, se —

pueden definir usando las ecuaciones (7.1) y (7¢2)o La concentracién pro-



medio de microorganismos en el reactor del sistema de flujo fijo, se pue—
de obtener usando la ecuacién (7.8), notando que X se puede sustituir por—

X. (32,54)

50
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IV.— ECUACIONES DE DISENO

El disefio de ingenierfa pPara las unidades de un proceso de tratamien—
to bioldgico, emplea modelos empfricos interpolando la informacidn obteni—
da de laboratorios y de plantas piloto, con los cuales se desarrollan cur—
vas de comportamiento y cartas operacionales. (4, 33)

Los requerimientos ambientales de la calidad del agua, pueden dictar—
la cantidad de contaminantes permitidos y los costos. La calidad Sptima —
del agua, depende del uso y actividades en los que se vaya a utilizar.(34)

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 seleccidn del tipo de reactor es una de las mds importantes consi-
deraciones. Los factores operacionales que deben ser considerados son:

1) La cinética de 1la reaccidn 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 prdctica, la construccién inicial y los costos de manteni—

miento, afectardn la seleccidn del reactor.

El efecto de la cinftica de la reaccidn en la seleccidn de reactores,
puede ser tratado considerando una serie de reactores idénticos completa—
mente mezclados, o un reactor con dispersidn axial y condiciones arbitra—

rias de entrada y salida. Para la eliminacién de substrato con una cinética
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de primer orden, el volumen total requerido por una serie de reactores com

pletamente mezclados (4 o mds) es considerablemente menor que el requerido

por un reactor sencillo completamente mezclado. Esta diferencia de voldme—

nes se acentda con un incremento en la eficiencia de eliminacién y con el—
orden de la expresidn cinética. En una serie de reactores, el efluente de—

un reactor sirve como flujo de entrada al siguiente reactor.

La eleccidn del reactor para una conversidn particular del proceso —
catalizado con enzimas es comple jo, dependiendo no sélo de la cinética de-—
la reaccidn sino también con las consideraciones prdcticas como la necesi-—
dad de control de la temperatura, pH y frecuentemente la regeneracién del-—
catalizador, o su reemplazamiento. Todo aspecto prdctico se debe especifi-
car para cada proceso. (32, 38)

Los criterios de disefio necesarios involucran un factor de seguridad—
para permitir la posibilidad de agitaciones hidrdulicas que varfan el tiem
po de retencién. (L40O)

Los pardmetros de importancia analizando y disefiando procesos de tra—
tamiento bioldgico, estfn dados por las ecuaciones (2) y (4) cuando se —
usan junto con la ecuacidn (9). (32)

Para el substrato y la concentracidn de c&lulas en el reactor, se de—
ben tener las variables operacionales de alimentacidén de entrada, relacidén
hidrdulica de recirculacién, concentracidn de la recirculacién de lodos, —

velocidad de dilucidn y las constantes biol&gicas /4m, Ks y Y. (42)
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Los pardmetros cindticos propuestos en los modelos, se han evaluado y
se muestran en la tabla IV. 1 (3)

La produccidén Y en términos de cantidad de biomasa producida de una —
cantidad dada de la fuente de carbdn orgdnico, es un pardmetro importante—
en el disefio de los elementos que facilinta el tratamiento biolégico de —
aguas de desecho, esto representa una gran porcidén de los lodos, de los —
cuales se puede disponer de un bioproducto del proceso. También la produc—
cién de la biomasa Y, es una de las constantes del crecimiento empleada en
modelos cinéticos y en las ecuaciones de balance de masa y energfa, usando
para describir y predecir las caracterfsticas operacionales y por lo tanto
el disefio del tratamiento del proceso. El mayor problema encontrado en el
uso de Y como un pardmetro de disefio y operacién, es la seleccidn de un va
lor numérico razonable, que se asignard a esta constante para un desecho —
especffico, 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 asentd, a—
las variaciones de las condiciones experimentales.

La produccién se calculd como la relacidn del aumento de la concentra
cibn de sdlidos bioldgicos a la disminucidn de la concentracidén de DQO, es
decir, el peso de sdlidos bioldgicos (mg) producidos por mg de DQO utiliza

do.

¥ u A s8lidos biol8gicos ¥ 100

A DQO

El DQO se emple§ como una medida de la concentracidn de substrato — —



El tiempo de retencidén de sélidos biol8gicos (Oc), es utilizado como-

un disefio primario

para el reactor bioldgico (33, 19)

DISENO DE CARGAS: Varfa de 1.5 a 4.0 1b DBO/1b SSLM por dfa.

REQUERIMIENTOS DE OXIGENO: de 0.45 a 0.65 1b 02/1b DBO.

PRODUCCION DE MICROORGANISMOS: de 0.65 a 0.85 1b de sélidos/1b de DBO eli—

minado.

La concentracién de SSIM (S&lidos suspendidos del licor mezclado) es—

mantenida alrededor de 1000 mg/lt en el tanque de aereacién y el Tiempo de

retencién de dos horas (32)

REQUERIMIENTOS DE AEREACION: Las expresiones para las velocidades de utili

zacién de oxfgeno microbiano se han derivado expresando la velocidad de —

eliminacién volumé&trica de desecho (dF/dt), en base a la demanda qufmica —

de oxfgeno (DQO), la velocidad de utilizacién de oxfgeno por unidad de vo-

lumen del reactor,

microbiano es:

en la cual: r =
c
X =
b =

para la asimilacidén microbiana por material de desecho—
o (1 = 1.42 Y) (dF/dt) + 1.42 bX 1

Velocidad de utilizacidén volumétrica de oxfgeno carbo-
néceo,
Concentracién de la masa microbiana.

Coeficiente de Decaimiento de Microorganismos,tiempo—

La velocidad de utilizacién volumétrica de oxfgeno aumentarf{ cuando —

ocurre la nitrificacién. Este aumento se puede estimar por:

r, = 457 (aNH; - N)

n
dt 2

en la cual: dNHj —N/dt es la velocidad volumétrica de conversidn de NH. a_

N03.

3

La velocidad de utilizacién volumétrica de oxfgeno en un sistema de —
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nitrificacién, es la suma de las ecuaciomes 1 y 2. En un digestor aerdbi-
co dF/dt = O y la velocidad de utilizacién de oxfgeno est4 dada por:

= .42 b
Tdig b2 b g Saag 3

Los requerimientos del sistema de transferencia de oxfgeno son el pro
ducto del volumen bajo de aereacién y la velocidad de utilizacién de oxfge
no apropiadas (33)

En la tabla IV.2 est4n dados los valores de los disefios de carga, re—
querimientos de oxfgeno, produccién de microorganismos, concentracién de -
SSIM y tiempo de retencidn para los diferentes tipos de aereacién como sont
La aereacidn convencional y la aereacién extendida. (29, 32)

En un sistema operando, la mayor fuente de demanda de oxfgeno carboni
ceo efluente, son probablemente los s8lidos suspendidos vol&tiles.

Las velocidades de oxfgeno tomado, serfan determinadas en sistemas de
reactor de laboratorio., Las velocidades tomadas se pueden determinar indi-
cando la velocidad de disminucién de la concentracién de oxfgeno disuelto-
en el reactor con agitacién, pero sin condiciones de aereacién. (33)

REQUERIMIENTOS DE NUTRIENTES.- Los principales nutrientes son NitrGgg

no y Fésforo. Basados en la composicién promedio de la c€lula C_H _NO
5) 2, se

requerird el 12.4% en peso de nitrdgeno. La cantidad estf basada en la ma-
sa de organismos producida por dfa. Los requerimientos de fésforo 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 est{ compuesta de residuos-—

industriales, la adicién de nutrientes se hace necesariae

El volumen del tanque de aereacién requerido, se dividird en dos o —

m4s unidades capaces de una operacién independiente si la capacidad total-

excede de 5 000 ft3. (32)

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

reactores completamente mezclados, es en el que el efluente de un reactor-

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

trato eliminado estf gobernado por una reaccién de primer orden, un balan-—

ce de material en el endsimo reactor di:

Velocidad de cambio
de substrato en el-
reactore.

dCn

dt

donde dCn/dt =

Al estado estable

Aplicando la ecuacidén 1.2

Velocidad del Velocidad del
substrato de substrato de-—
entrada al — = salida del —
reactore. reactor.

QC QCn

n—-1

Velocidad del —
substrato elimi
nado en el reac
tor.

kCnVn
1.1

Velocidad de cambio del substrato en el reactor.

Gasto

Concentracién del substrato de entrada.

Concentracién del substrato de salida.

Velocidad de eliminacién del substrato.

(dcn/fat = 0 ), la ecuacién 1.1 quedas
Cn _ 1
c _ ; 1+ k vn/Q

1'2

a n-reactores en serie resulta:
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Cn 1
Co ~ (1+kV/nQ) 1.3
donde: V = Volumen de todos los reactores en serie
n = Ndfmero de reactores én serie.
€0 = Concentracién del substrato de entrada.

Usando la ecuacién 1.3, el volumen total V en té&rminos de Q y k reque
ridos para varias eficiencias con 1, 2, 4, 6, 8 o 10 reactores en serie, —
se reporta en la tabla IV.3 y se muestra grificamente en la figura 1.1.

En el extremo, como el ndmero de reactores es incrementado, el volu—
men requerido se aproxima al de un reactor de flujo fijo, el cual se puede

calcular con la ecuacién 1.4.

Ce

Vr __Q dc
Tk ¢
Co
donde Vr = Volumen del reactor de flujo fijoe
Co = Concentracién del Substrato de entrada.

Ce Concentracidn del substrato de salida.

De este anflisis se puede concluir que para el substrato eliminado y—-
la cinética de primer orden, el volumen requerido para usa serie de reacto
res completamente mezclados (4 o mﬁs), es considerablemente menor que el —
requerido para un reactor simple completamente mezclado. El volumen dife—
rencial también aumenta al aumentar el orden de la reaccidén. Entonces, la-
forma de la expresién cinética gobernante puede afectar grandemente los —

requerimientos de volumen y se puede considerar en la seleccidn de la geo—

metrfa del reactor.



El volumen de reactores individuales es igual al valor de la tabla —
IV.3 dividido por el ndmero de reactores en serie.

2.~ Para el caso de reactores con dispersién axial, cinética 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 flujo fijo con condiciones de dispersién variante.

Wehner y Wilhelm derivaron la siguiente ecuacién para un reactor con-—
dispersién axial, cinética de primer orden y condiciones arbitrarias de —

entrada y salida:

La exp (1/2d)

RS PR e o

donde: S = Concentraciédn del substrato efluente,

So = Concentracidn del substrato de entrada.

a = V1 4+ 4ked

d = Factor de dispersién = D/ulL

D = Coeficiente de dispersidén axial, ftz/hr

u = Velocidad del fluido, ft/hr.

L = Longitud, ft.

k = Constante de reaccién de primer orden

t = tiempo de retencién, hr.

Para facilitar el uso de la ecuacién 2.1, Thirumurthi desarrolld la —

figura 1.2 en la cual el término kt se grafica vs S/So para factores de —



dispersidn variando de cero, para un reactor de flujo fijo ideal, a infini
to, para un reactor completamente mezclado.

La concentracién de substrato en elflujo de recirculacién se puede —
despreciar en la mayorfa de los casos.

Para un aspecto prdctico, es interesante notar que el tiempo de reten
cidn hidrdulico de muchos de los reactores de flujo fijo y completamente —
mezclados es casi el mismo. La razén es que la velocidad de eliminacién —
del sub;trato combinado (soluble y no soluble) para desechos dom&sticos, —
es aproximddamente de orden cero, con respecto al substrato y es casi de —
primer orden, con respecto a la concentracién de las c&lulas. (32)

El proceso de lodos activados es el mfs efectivo y econdmico m&todo -
disponible para eliminar y estabilizar las concentraciones moderadas de ma
teria orgénica 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 lodos 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 pardmetros de operacidn no pueden fijarse precisamente. Al—
gunos de estos pardmetros son: concentracidn de materiales desconocidos, —
flujo del agua efluente, concentracién de contaminantes, reacciones biolé-
gicas. Estas dificultades se pueden vencer y las unidades adecuadamente —

disefiadas, se basardn en los datos de operacién, coleccionados de las uni-—
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dades de tratamiento. (50)

La primera técnica de disefio para el proceso de lodos activados, fue-—
una aproximacidén hidrdulica basada en la seleccién del tiempo de aereacidn
que no se relaciona a los fundamentos de la reaccién bioldgica. Asf que,—
el tiempo de retencién de los sélidos bioldgicos basados en el modelo ciné
tico Monod, se ha propuesto para disefio y control del proceso de lodos ac—
tivados y esto se ha demostrado en el laboratorio y en las plantas de ope-—
racién. (21)

Para estas unidades se hacen las siguientes consideraciones:

a) Mezclado completo en el reactor de lodos activados.

b) La mayorfa de la masa microbiana 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 relacién entre la velocidad de crecimiento especffico microbia—
na neta, la cual es igual a Oc_l y la concentracién del desecho so
luble efluente, estdn descritos por una funcidn de saturacién del—
tipo Monod.

Basados en estas consideraciones y la definicién de G;,1as ecuaciones

de disefio que se muestran en la tabla IV.,, 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)



Se usan muchos mé€todos para controlar el proceso de lodos activados.
Los tres pardmetros de mfs aplicacidn para el disefio y operacién sons

le— Relacién de alimento a microorganismos.

2.— La cantidad de s8lidos suspendidos de licor mezclado (SSIM), o -

los sélidos suspendidos volftiles de licor mezclado (SSVLM).

3e— E1 tiempo de retencidn de sélidos.

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 sélidos bioldgicos—
en el sistema, (21)

El disefio del_reactor de lodos activados, estf basado en el concepto-
del empleo del tiempo de retenciédn de sélidos bioldgicos (8c),como el pard

metro independiente. El tiempo de retencién de sélidos bioldgicos estd de

ini H X
finido por G = T
(4 x/4 t),
en la cual: XT = Masa activa total en el sistema.
(Ax/ 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 disefio del proceso de lodos 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 biol8gico, los primeros estimados razonables de los —
coeficientes cinéticos para lodos activados, se pueden obtener de la lite—
ratura. Ademfs los valores numéricos de los coeficientes son en esencia —
especfficos para cada situacién 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 informacién apropiada del proceso.
Los requerimientos de datos para lodos activados se pueden subdividir
en las siguientes categorfas:
1) Crecimiento microbiano y las determinaciones de la utilizacién de
los desechos, para evaluar los coeficientes biocinéticos (Y, b, k
v K.)

2) Medidas de oxfgeno microbiano tomado para verificar las prediccio
nes de las ecuaciones. (33)

Los datos requeridos para evaluar los coeficientes biocinéticos de ——
lodos activados, serdn desarrollados por una serie de operaciones a escala
de laboratorio, o flujo continuo, o grandes reactores aerdbicos a varios =
valores de Oc.

La temperatura del reactor de licor mezclado serd mantenido a un va—
lor especificado, entonces, la actividad microbiana y las caracterfsticas—
de sedimentacién est&n influenciadas por la temperatura. La concentracién
de oxfgeno disuelto en los reactores, se mantendrd a un nivel de operacidn

especificado. El valor de Oc para cada reactor se mantiene desechando dia



riamente sélidos de licor mezclado. (33)
Es importante conocer la cantidad de lodos que se va a producir por —
dfa. TUsando el tiempo de residencia celular esperado, los criterios de —

carga, la cantidad de lodos de que se va a disponer por dfa serf:

& X
dt e

Como se vié,la cantidad de 1fquido dependerf del volumen del reactor.
Los requerimientos tedricos de oxfgeno para un sistema de lodos acti-—

vados se puede calcular:

02( b ) _ Alimento utili 1.42 Organismos dese
dfa " zado por dfa. . chados por dfa.
En términos de dF/dt y dX/dt
o.( 1b ) dF dx
22— = = _ 1,42 =
dfa dt Lot dt

El aire suministrado debe ser el adecuado para satisfacer el DBO del-—
desecho, para la respiracién de los organismos del lodo y proveer un mez—
clado adecuado. (32)

PROCEDIMIENTO DE DISENO.

Este procedimiento es mfs aplicable para sistemas de tipo completameﬂ
te mezclados. Los datos de operacién 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 funcidn de la alimentacidn a la relacidn de los s8lidos suspendidos —

del licor mezclado (SSVIM). E1 tiempo de residencia se puede determinar —
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de esta grdfica, fijando la concentracién de SSVIM en el basfn de aerea—
cidn,

La fig.l./ es una grifica de la eficiencia de DBO eliminado, como una
funcién de las libras de lodos producidos,por libra de DBO en el efluente.

La Fig.l.5 es una grifica de la edad de los lodos, contra la eficien—
cia de DBO eliminado y da un mé€todo para examinar la validez del disefio da
do por las figuras 1.3 y l.le

La duracién de los lodos, se calcula dividiendo el peso de microorga—
nismos en el basfn de aereacién/peso de lodos desechados cada dfa.

La Fig.1l.6 es una grifica de DBO eliminado, contra las libras de oxf-
geno requerido/lb de DBO eliminado. La curva de disefio sugerida describe—
un mé€todo para determinar los HP necesarios.

Requerimientos de Nitrd8geno.-El nitrdgeno tedrico requerido es:

b de N, por dfa = 1b DBO/dfa
20 1b DBO/1b de N

2

El requerimiento tedrico del fésforo es:

1b de fésforo por dfa = 1b DBO/dfa
1001b DBO/1b de fdésforo

El equipo para suministrar los nutrientes serd disefiado 1., veces el—
tedrico.
CORRECCION POR TEMPERATURA.

Las cuatro curvas de disefio anteriores est4n basadas en un rango de -
70 — 90°F. La operacién a temperaturas de 35 — 70° son calculadas usando-—

el siguiente procedimiento:

6L
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Calcular K1 des

L (So) (So - se
SeX t
v
So = DBO de entrada, mg/lt
Se = DBO efluente, mg/lt
X = SSVIM
v
t = Tiempo de aereacién, hr
K1 = Coeficiente de velocidad de eliminacién a 70°F
Usando K1 calcular Ké de:
(1 =)
= Q2 1
Ké K1
= 21%
Tl
T2 = Temperatura nueva
© = Coeficiente de temperatura.

Coeficiente de eliminacién de la nueva temperatura. (50)

o

La mayorfa de los modelos de las plantas de tratamiento son disefiadas
para operaciones a estado estable en condiciones de operacién constante.

Infortunadamente, pocas plantas de tratamiento operan bajo condicio——
nes uniformes. La carga orgdnica y la carga hidrdulica 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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Vo— COS TOS

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—
minucién de la contaminacidén, se ven afectados por la velocidad del tiempo
de investigacidén, debiendo ser ajustados por la inflacién y por la locali
zacién de la regidn. Otros factores que afectan los costos son: Los im—
puestos, seguros, depreciacién y las consideraciones de operacién como —
reactivos qufmicos, labor, mantenimiento, tamafio del equipo, costos de pro
duccién.

El costo — capital y operacién — para la industria de los compradores,
se pasa a trav€s de un ajuste en el precio del producto, por lo tanto, no-—
todas las compafifas 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 disminucidén de la contaminacidn. (9, 49) 5

Los costos de operacién varfan de acuerdo a la naturaleza del agua de
desecho a tratar, al tipo y concentracidn de las sustancias qufmicas que —
se utilicen y a la calidad requerida para el efluente,.

Los datos de las gréficas presentadas estdn basados en los modelos de
costos de equipo, los cuales involucran una serie de ecuaciones de costos—
de ingenierfa, que generan un disefio de ingenierfa civil y mec&nica.

En el caso de los reactores qufmicos, la dimensién de interds princi—

pal es el volumen. En la figura V.1 se muestran graficados el Volumen en—
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ft3, contra costos para diferentes tipos de reactores.

Se considera al volumen la principal dimensién, debido a que el tama—
fio deseado para el reactor se calcularf en base al volumen,

La seleccién final para el tipo de reactor estarf influenciado por el
costos De esta grffica se puede ver que hay una gran variacién en los cos
tos instalados para reactores de igual volumen. Las curvas presentadas en
esta gréfica proveen de un uso particular en los procesos, 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 tamafios y materiales de construccién, en base al volumen, y en la —
Tabla Ve.lae., se presentan las especificaciones b4sicas 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-
VeI. (11)

Las grdficas presentadas en la Fig.Ve3a. y V.3b, son de datos de cos-
to contra capacidad para dos tipos de equipo de proceso estandar resisten
tes a la corrosién.

La estandarizacién del equipo conduce a un costo favorable. El tan—
que estandar serd 10% mfnimo m&s barato. (14,15)

La figura V.4 muestra una grdfica disefiada para basines de aereacién-—

de concreto. (2)

Procedimiento para escalar costos hacia el futuro y trasladar los da—
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tos de una localidad a otra.
E jemplos
Para determinar el costo total de instalacién para un determinado ——
equipo en la ciudad B, durante el segundo cuarto del afioc de 1975, teniendo
los datos de la planta de operacién de la ciudad A.
El costo se calcula de la siguiente forma:
—El primer perfodo son los datos base (43 cuarto 1973)
—E1 segundo perfodo, cuando se hacen las gestiones (22 cuarto 1975)
—E1 tercero y dltimo perfodo, cuando se instala el equipo (2%uarto 1976)
Para determinar el costo total instalado para el equipo en la ciudad-
B, en el 22 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 2% cuarto de 1975
c) Costos de mano de obra para el 2% cuarto de 1976.

Costos de la compra de equipo para el 22 cuarto de 1975:

Costos de equipo Indices M & S, 22¢,1975| _  Costo estimado del —
42 c.1973. Indices M & S, 4%c.1973 equipo. 22 c.1975

Costos de material (equipo menor) para el 28 cuarto de 1975

Costo total de Costo de la compra Mano de Sueldo en A
instalacién, — |de equipo, 42 c. — |obra, = x 42 c. 1973 |X
42 c. 1973 1973 hr—hom—

bre.

i M 22
[}::;z: N z :: he Z: ig;g] = Costo estimado del material en el 22¢,1975
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Costo de mano de obra para el 20, cuarto de 1976.

en el 42 c.— Productividad en el 22 c.1976||en B
1973,

= de mano de —
obra en el 22—~
ce de 1976,

Mano de obra Productividad en el Lo.c.1973 Sueldé] Costo estimado

Sumando estos gostos se obtiene el costo de instalacién del equipo en

un afio diferente y en otra localidad. (2)
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

l.— E1 objeto de esta tésis, ha sido dar a conocer m&s ampliamente la fun—

cién de los diferentes tipos de reactores biold8gicos utilizados en los—
sistemas de tratamiento de aguas de desecho, para ayudar a disminuir la
contaminacién que existe tanto en las aguas residuaies 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 funcién de los reactores.

La reaccién de oxidacién que se lleva a cabo debido a la presencia de -
los microorganismos, que consiste en convertir los compuestos orgénicos
solubles en el agua de desecho, en compuestos orgdnicos insolubles en -
agua, para ser eliminados después del sistema.

La velocidad de reaccién depende de las concentraciones de la alimenta
cién y de la masa biol8gica, mejordndose por la formacién de masa biold
gica adicional. Al igual que la calidad del efluente, depende de la —
concentracién de microorganismos, tiempo de residencia, cantidad sufi—
ciente de nutrientes y de la presencia de oxfgeno disuelto.

La estabilizacién efectiva del desecho se puede asegurar controlando —
las condiciones ambientales y la velocidad de crecimiento de los micro—
organismos. Para asegurar que los microorganismos crezcan, 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.

La eliminacidn efectiva de los contaminantes por microorganismos depen-—
de de la facilidad de estos para absorberlos y metabolizarlos, del cre-
cimiento dindmico del cultivo, tiempo de contacto entre microorganis——
mos, contaminantes y condiciones ambientales; disponibilidad de nutrien
tes y régimen de mezclado.

La recirculacidén de sélidos bioldgicos del clarificador al reactor, ge-
neralmente aumenta la concentracidn de células, pero también diluye el-
substrato y baja el tiempo de residencia. As{ que la recirculacidén de -
microorganismos no siempre beneficia el funcionamiento.

En el tratamiento matemdtico de los procesos unitarios quimicos y bio-—
1égicos 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 recirculacidn, tedricamente es mis eficiente en la
estabilizacidén del desecho mds 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 orgdnicos tdéxicos.

En la mayoria de los sistemas catalizados, la cinética de reaccidn favo
recerd el uso de un reactor de lecho empacado de flujo fijo, sobre el -

de un reactor ideal ‘agitado.

7.— E1 tratamiento bioldgico de desecho de lodos activados, es el m4s usado
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versitil y eficiente de los procesos disponibles en sistemas de trata—
miento biolégicos aereados.

Existen muchos procesos naturales y comerciales basados en el crecimien
to microbiano aerébico. Algunos ejemplos son:

La degradacién del aceite en los océanos, sistemas de tratamiento de —
aguas sucias aereadas, muchos procesos de descomposicién natural y apli
caciones a la agricultura, como es el caso del abono; en plantas de pa—
pel, petroqufmicas, textiles, de alimentos procesados y otras industriase.
La principal aplicacién del p;oceso anaerdbico es la digestién de los —
lodos de aguas sucias concentrados y en el tratamiento de aguas de de—
secho indusfriales. Este tipo de procesos son de importancia en el cam
po municipal y no son muy usados en el industrial.

Comparado con el aerébico, este proceso es mds sensible para materiales

téxicos, pero el control es mfs diffcil;

10.~Para el crecimiento de microorganismos, se ha encontrado que la veloci-

dad es generalmente autocatalftica y se considera cinética de Primer —

Orden por facilidad.

11.-Un modelo matemitico muy usado es la Ley de Michaelis-Menten, usada en—

la cinética de enzimas. Ha sido la base para el tratamiento Monod de —
crecimiento bacteriano.
La ecuacién de Monod es la expresién m&s importante que se ha formulado

para describir el crecimiento microbiano bajo ciertas condiciones, Este
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modelo no funciona cuando las c&lulas 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 expre
siones cinéticas de velocidad que ocurren en el biomaterial o a su al—
rededor,

13.-Los pardmetros cinéticos se presentan junto con el método de disefio, —
para determinar el tamafio del reactor y los requerimientos de recircu—
lacidén. El1 método depende de la seleccién y determinacién de las cons—
tantes cinéticas apropiadas, tiempo de retencién y factores de concen-
tracién de la recirculacién, 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 ingenierfa para las unidades de un proceso de tratamiento
bioldgico, emplea modelos empfricos interpolando la informacidn obteni
da de laboratorios y de plantas piloto, con les cuales se desarrollan—
curvas de comportamiento y cartas operacionales.
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-—
que son usadospara dimensionar las unidades involucradas.

14.—Cualquier proceso industrial viable depende en gran parte de los proce
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sos econdmicos favorables.

Los costos para el equipo usado en los procesos para la disminucién de
la contaminacién, se ven afectados por la velocidad del tiempo de in—
vestigacidn, debiendo ser ajustados por la inflacién y por la localiza
cién de la regidn. Otros factores que afectan los costos son: Los im—
“puestos, seguros, depreciacién y las consideraciones de operacién como
| reactivos qufmicos, labor, mantenimiento, tamafio del equipo y costos —
de produccién.

Para me jorar las técnicas de tratamiento bioldgico anteriormente ex—-
puestas y con ello disminuir en todo lo posible la contaminacién exis—
tente de las aguas, resultarfa 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 me jor aprovecha

miento de las aguas, para lograr una mejor subsistencia del ser humano.



T A B L A Vel
(49)
COEFICIENTES CINETICOS PARA SISTEMAS AEROBICOS DE CULTIVO MEZCLADO
COEFICIENTES COEFICIENTES DE
DE CRECIMIENTO: | DESECHO ELIMINADO
COMPOSICION DEL Y kg k Kg COEFICIENTE | TEMPERATURA
AGUA DE DESECHO (mgSSV/mg) (dfas)|mg/mg dfa [mg/1t) BASE (°c)
DESECHO
DOMESTICO 0.5 0.055 DBo5
DESECHO
DOMESTICO 0.67 0,048 mao5 20 - 21
DESECHO
(o) 0.18 0
SINTETICO 65 & &= 5
GLUCOSA 0.42 0.087 3.0 355 DBO5
GLUCOSA 0.59 38 DBo5 10
DESECHO
DOMESTICO 0.67 0,07 546 22 DQO

oL



T A B L A Iv.2

PARAMETROS DE DISENO PARA AEREACION

TIPOS DE CARGA 0, DESECHOS SOLIDOS - CONCENTRACION |T.RETENCION
A;EREACION (1bDBO/1b SSLM/dfa) (1b02/1bDB0.ma1:erial) 1b sélidos/1bDBO Mat.Elim. JSSIM (mg/1t) (Hrs)
EXTENDIDA 0,03 - 0.1 143 1.8 et 3500 - 5000 | 18 —v
CONVENCIONAL 0e3 = 1.2 0.7 - 1.2 0435- 055 2000 ~ 4000 3 —»

9L



T A B L A IV.3

(32)

VOLUMEN REQUERIDO PARA REACTORES COMPLETAMENTE MEZCLADOS Y VARIAS
EFICIENCIAS DE ELIMINACION

TETE T VOLUMEN REQUERIDO DE REACTOR Q/k

REACTORES EFICIENCIA DE ELIMINACION

EI SRR g% | oo 95% o8%
1 5.67 9.00 19.00 49.00
2 3.18 432 6.96 12,14
4 2.48 3.10 Lo48 6.64
6 2,22 2,82 3.90 5.50
8 2.16 2.6/ 3,60 504
10 2,10 2,60 3450 4+80

FLUJO FIJO 1.90 2.30 3.00 3.91




T A B L A

Vel

ECUACIONES DE DISENO DE ESTADO ESTABLE PARA REACTORES DE LODOS ACTIVADOS PARA
COMPLETAMENTE MEZCLADOS CON RECIRCULACION

TIEMPO DE RETENCION DE SOLIDCS BIOLOGICOS G = xT
X/At
(8 x/8%),
EFICIENCIA DE TRATAMIENTO ESPECIFICO E, = 100 (Sso = s,)
So
CONCENTRACION DE SUBSTRATO SOLUBLE EFLUENTE Sy = Ks (1 +b 0c)
Ge(Yk - b) -1
MASA MICROBIANA TOTAL EN EL SISTEMA (x)(V) = ¥Y0Ge (So -s,)
(1 4+b6e)
PRODUCCION DE SOLIDOS MICROBIANOS P = W (sc - s,)
1 + blc
(o) CY e
TIEMPO HIDRAULICO DE RETENCION - > & pr— /xﬂ

RELACION DE RECIRCULACION




T A B L A IV.5 (32)
PARAMETROS DE DISENO PARA PROCESOS DE LODOS ACTIVADOS
PARAMETTR RO
U,1b DBO5/1b | Carga Volum&tri
PROCESO 6c, dfa g € o8
1 S SSVIM—dfa 1b DBO5/1000 £t3 | SSLMsmg/lt | V/Q,hr Qr/Q
CONVENCIONAL
5~ 15 02 e Ouk 20 - %0 1500- 3000 L - 80.25 - 0.5
COMPLETAMENTE
W 5-15 0s2 =0,6 50 - 120 3000- 6000 3 - 5(0.25 - 1.0
ETAPA DE
AEREACION 5-15 0s2 = 0.4 40 - 60 2000~ 3500 3 - 5]0.25 - 0.75
AEREACTON
s 20 = 30 0.05 - 0.15 10 - 15 3000- 6000 18 - 36 [0.75 - 1.50
AEREACION A
ALTA VELOC. 5 - 10 0k = 1.5 100 - 1000 4,000~10000 0:5-2 J1.0' = 5,0
SISTEMAS DE
i 8 = 20 0.25 - 1.0 100 - 250 6000~ 8000 e




T A.B L A

V.Ilae.

(11)

COSTOS

DE REACTORES DE VARIOS TAMANOS Y MATERIALES DE CONSTRUCCION

CAPACIDAD DE REACTOR, GAL.

MATERTALES 500 1 000 2 000 4 000 5 000 10 000
ACERO AL CARBON 3 550 5 430 7 k40 - 13 430 s
TIPO 316 INOXIDABLE 6 880 10 560 15 810 sl 23 830 34 840
NIQUEL 9 020 13 330 19 950 e 30 800 Lk 550
VIDRIO ALINEADO 11 630 15 674 20 440 33 140 23 e LT

08



T A B L A VoI b (11)
ESPECIFICACTONES BASICAS PARA REACTORES ENCHAQUETADOS, AGITADOS
PROCE S,0 CUBIERTA |BOQUILLAS | TIPODE | No.DE | CORROSION
MATERTAL Peig oF Psig °F  |DE PROCESO| SELLO | BAFFLES | PERM. In.
ACERD 50 353 125 353 9 4 1/16
CARBON
TIPO 316
0 353 125 353 9 4 1/16
INOXIDABLE 5 /i
NICKEL 50 353 125 353 9 4 1/16
VIDRIO
ALINEADO 100 650 100 350 9 1

18
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Fige 1¢1le— Vol.requerido de Reactor Vs No.de Reac
tores Completamente Mezclados en serie
para varias eficiencias de eliminacidn

‘_Vblumen de Reactor V ( g )

2 4 6 8 0

Nim.de Reactores Completamente Mezclados en Serie

(Vol.de Reactores Individuales = v )
n

l.— 98% eficiencia de eliminacidn
2.~ 95%
3= 90%
k.- 85%



Fig. 1.2.— Valores de kt en la Ecuacidn Wehner y Wilhelm VS -
el porciento remanente para varios factores de dis-

f Valor de kt

10

Esssssmniiiss R s255H 2
= 334 - E E__ —
T =
g H 82 SEEE
;ﬁ b .
=< R HE=asis:
“ E=53 + f%»_:
1‘ -
= % 1
2 ash: =& 8
+HH H ?‘ g "_ _s"rﬂ-.x_.a HEEEEE
- i § - ::: irm q’l[
2 4 6 8 10 20 40 60
Porciento Remanente, S/So
l.- Flujo completamente Mezclado d = 0O
2¢=d = 4
3e=d = 2
Le—d = 1
5.-d = 0.5
6.-d = 0.25
7e— d 0.1

8.-d = 0.0625
9e- Flujo Fijod = O

d = Factor de Dispersién
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Fige 1.3.- Relacién _entre la de la Reduccién de DBO_ y la relacidn
J

de Alimento_a microorganismo (50)

84

. -1
Relacién de alimento a microorganismo, Dfas
LA i T 1
: l el
| i S [ 1
| i |
o7
! S i |
0.2 - = ; = !
-~
P, | .
7 1
o3| —
A
e
~
04 ]
i - |
a5 % ] K. J
]
7~
A ot 1
7
= ~
/ l’
woil e Al ] [
2 3 4 5 10 20 50 ke
DBO_. entrada/DBO. salida

l.— Curva de disefio sugerida

2.~ Funcionamiento esperado
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l.— Curva de disefio sugeridae.

2.~ Datos promedio de planta.
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Fig. 1.5.- Efecto de_la Reduccidén del DBO__en_la produccidén

0305 eliminado %

1.- Funcionamiento esperado.

2s=— Curva de disefio recomendada.



1b O_/1b DBO_ eliminado
& 2 5

.8
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DB05 eliminado %
T = 70 — 95°F (21 - 35°C)

l.— Curva de Disefio sugeridae.

2,~ Funcionamiento esperado.
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Fig.3.1

‘-Velocidad de utilizacion de Desechos por unidad de masa de

w7

microorganismos dF/dt
x

|

i

e e e

&

—

Concentracién de Nutrientes, S
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Reactores en base_al_ volumen.

;—Costos de Instalacidn, $

5 b 9’0,b
10

T “y .

.

]

B v <] A A4 ‘/6/
o AT | f !
a1 L3 é; Aol 1 44‘//; XL 4//§ikf IEEE
=1 7V A 4 Bt + i
A 7298 1
b 4 /l-’d/// é V : ¢
0 A 4 A A o LI !
~ 5 2 L 1
7 /I/ s
7 | 7 Z ,/5 Jon
5 A2 v 7 Yy
; o 0% 7/ A B
3 7// // i i _i[
i
2 A4 AN A ;
7 241 !
/A /%
i (L B L L
7 7 L
s £ Z
)
2
2 | ! t
16 O b J_“ﬂ,__ : : by
' 2 3 5 1 1o 20 30 S0 w0t T2 s s o 2z 3 T
Volumen, ft
1l.— Tanques. 3.— Columna empacada.
a) Enchaquetado, P = 1500 psig a) Vacfa
b) Autoclaves b) Anillos Raschig (% in),0.53 Frac.vacfa
c) Enchaquetado, P = 300 psig c) Anillos Raschig (1 in),0.68 Frac.vacfa
d) Enchaquetado, P = 50 psig d) Sillas Berl (% in),0.53 Frac.vacfa
e) Tanque agitado e) Sillas Berl (1 in),0.69 Frac.vacfa
f) Tanque de almacenamiento lie— Columna Empacada.
2.~ Tuberia soldada. a) Vacia
a) 1 in. b) Anillos Raschig (3 in),0.74.Frac.vacia
b) 2 in. 5.- Intercambiadores de calor,Tipo 316 tubos—
c) 4 in. acero inoxidable, pitch triangular.
d) 6 in. a) Con tubos de 3// in.

b) Con tubos de 1 in.



Fige Ve2.— Estimacién de Costos de Reactores Enchaquetados,

Agitados y con Baffles

Costos de Reactor, $

Volumen del Reactor, Gal.

l.- Vidrio alineado

2,- Niquel

3+— Tipo 316 inoxidable
L .— Acero al carbdn

20
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Fige V.3a.- Tanques de Acero_Inoxidable Atmosféricos (15,14)

Costo, miles de d&élares

Capacidad, miles de galones
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Fige Ve3be— Reactores Enchaquetados. (14,15)

r Costo, miles de délares

30

Capacidad, miles de Gal.
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Labor, miles hrs - hombre, 70% productividad

, miles de délares /42c.1973

7 8910‘

6

5

4

™

o

2

Area ft

Costos
v

1.~ Instalacién hrs - hombre
2.— Costos del Basin, §
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