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RESUMEN

El presente proyecto tiene como objetivo la disminucion del consumo energético de una
planta de tratamiento de aguas residuales de una empresa cervecera, mediante un redisefio
de la misma, tomando en cuenta criterios de distribucidn y reutilizacion de equipos.
La metodologia a emplear, empezé con un analisis de ingenieria conceptual, interpretando
la base de datos brindada por la empresa cliente, con el fin de caracterizar el afluente a
tratar y evaluar los parametros de operacién del reactor actual flujo piston.
Dando como resultado preliminar lo siguiente: el caudal de alimentacion al reactor no
mantenia un flujo constante, por lo que no logra llegar al estado estacionario; el volumen a
tratar es considerablemente menor por sobredimensionamiento del reactor, afectando a la
prolongacion del tiempo de residencia, asi como el excesivo consumo energético de parte
de los aireadores. Por tales razones, se implemento ingenieria basica para dimensionar el
tanque ecualizador, para estabilizar el caudal y un reactor de mezcla completa bajo criterios
previos. Proponiendo en dividir el reactor actual en tres secciones: en un tanque ecualizador
y dos reactores que operaran en estado estacionario. De esta manera, el tiempo de
retencién disminuye notablemente, promoviendo un ahorro energético de la planta de

tratamiento de aguas residuales.

Palabras claves: consumo energético, afluente, tiempo de residencia, estado estacionario



ABSTRACT

Our objective in this project is to reduce the energy consumption of a wastewater treatment
plant of a beer company, through a redesign of it, taking in consideration criteria for
distribution and reuse of equipment. The methodology used, started with a conceptual
engineering analysis, analyzing the database provided by the client company, in order to
characterize the influent to be treated and evaluate the operating parameters of the current
piston flow reactor. It was found that the system did not run at steady conditions. Therefore,
the hydraulic retention time was longer that the required, and consequently, results in the
excessive energy consumption of the aerators. For these reasons, basic engineering was
implemented in order to evaluate an equalizer tank, to stabilize the flow rate. Also, it was
considered the change of the type of reactor to a continuous stirred tank reactor (CSTR)
under the existent operation conditions. Results suggest, that the current reactor can be
divided in three sections: 1) an equalizer tank, 2) CSTR #1 and 3) CSTR #2 reactors that will
operate at steady state and | parallel. Therefore, the retention time decreases significantly,

promoting an energy saving of the wastewater treatment plant.

Keywords: energy consumption, influent, hydraulic retention time, steady state
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CAPITULO 1

1. INTRODUCCION

1.1.Descripcion del problema

La descarga de aguas residuales industriales son una de las principales
causas de contaminacién al agua. Se considera rastros de contaminacion si
el efluente industrial o fraccion de este no es tratado adecuadamente o posee
altas cargas organicas. Ademas, de otros parametros que deben mantenerse
dentro de lo estandarizado por la legislacion ambiental local o nacional, como
el Texto Unificado de Legislacion Secundaria de Medio Ambiente (TULSMA,
2015).

En este sentido, la Secretaria Nacional del Agua (SENAGUA) presenta una
Estrategia Nacional de Agua Potable y Saneamiento (ENAS). Esta estrategia
fue propuesta como producto de una reunién organizada por las Naciones
Unidas, en septiembre de 2015, en ella se establecié una reforma en los
Objetivos de Desarrollo Sostenible (ODS). La reforma contempla 17 objetivos
con 169 metas destinadas a cumplirse en el 2030. Entre las metas planteadas
se relacionan con este proyecto: agua limpia y saneamiento, energia
asequible y no contaminante (Molina, Pozo, & Serrano, 2018). Estos objetivos
y metas estan siendo aplicados por paises desarrollados con el fin de contar
con tecnologias biolégicas de tratamiento de afluentes.

La demanda mundial de agua, destinada a la produccién industrial, se estima
gue aumente un 400% antes de llegar al afio 2050. La mayor parte de este
aumento se producira en las economias emergentes y en los paises
desarrollados. La prioridad actual de la industria radica en potenciar al maximo
la produccién y no, la eficiencia o la conservacion del agua. De tal manera,

existen empresas que no consideran el excesivo consumo de agua, ni



desechos de produccidn; su Unico interés es llevar a cabo la elaboracién de
sus productos o brindar un determinado servicio (OCDE, 2012).

En los dltimos afios, la mayoria de las industrias manufactureras a nivel
mundial, optan por invertir en la tecnologia biolégica con el fin de tratar agua
residual con alta carga organica del afluente, debido a las condiciones iniciales

gue posee, ademas de sus relativos costos operacionales.

La empresa en estudio, se caracteriza por producir varios tipos de cerveza,
siendo su descarga de efluente diaria de 400m?3 de agua residual en promedio,
la cual es tratada en un reactor de flujo piston (PFR, por sus siglas en inglés)
aerobico de lodos activados. Este sector productivo genera grandes
cantidades de residuos de: malta, levadura, lUpulo, agua de proceso, agua de
lavado de equipos, entre otros. Estos desechos son descargados en una
planta de tratamiento de aguas residuales (PTAR), cuyo objetivo primordial
consta en descartar el efluente, dentro de los pardmetros establecidos por

legislacion ambiental segun el TULSMA.

1.2. Justificacién

A pesar de las ventajas que supone el uso de un reactor biolégico para
degradar materia organica presente en agua residual, ésta produce un
crecimiento no representativo en la poblacion de las bacterias como
consecuencia de no lograr la operaciéon del reactor en estado estacionario.
Esto se debe a las excesivas fluctuaciones de alimento que se suministra
durante el tratamiento, provocando un mayor gasto econdmico en la operacion
de la planta. El efluente de esta planta de tratamiento es reutilizado para agua

de aseo, de riego y de uso para la prensa de lodo.

El reactor actual trabaja en régimen dinamico considerado como PFR, debido
a que el disefio tiene 12 aireadores en serie; esta cantidad se relaciona con el

namero de etapas.



La empresa ha descargado 400m? de agua residual diarios en promedio del
ultimo afo (2018), con 1570 mg/L DBO y 2500 mg/L DQO, la misma que es
tratada mediante un digestor aerdbico. El reactor inicialmente fue disefiado
para un volumen de 1400m? de afluente por dia, con 1600 mg/L DBO y 2260
mg/L DQO, empleando un consumo energético promedio de 142,62 MJ/afio
(Empresa Cliente, 2018).

Algunas de las variables antes mencionadas, indican un
sobredimensionamiento en el disefio del reactor, y otras variables exceden el
limite de afluente diario del digestor. Ademas, el excesivo consumo

energeético, con lleva un alto costo operacional en la planta.

1.3.Objetivo

1.3.1. Objetivo General

Proponer un disefio tedrico para la disminucion del consumo energético en
una planta de tratamiento de agua de una industria cervecera, planteando

cambios en el proceso.

1.3.2. Objetivos Especificos

e Desarrollar ingenieria conceptual del reactor aerdbico de la planta de
tratamiento de aguas residuales actual, por medio de balances de materia,
tomando en cuenta criterios de distribucién, dimensién, y costo de
inversion.

e Analizar el comportamiento del reactor de lodos activados de la planta de
tratamiento de aguas residuales del cliente, tomando en consideracion las
variantes realizadas en el disefio del reactor, mediante una simulacion en

un software.



e Realizar un estudio econdmico que indique el costo operativo de la
propuesta ofertada para la planta de tratamiento de aguas residuales,

mediante indicadores de viabilidad econémica como VAN, TIR y PRI.

1.4.Marco teérico

1.4.1. Caracterizacion del agua residual

El proceso de elaboracion de cerveza se presenta descrito en la Figura 1.1,
cuyas materias primas son agua, arroz, malta, lupulos y levadura. El agua
residual de la empresa proviene principalmente de las operaciones de:

maceracion, coccion, sedimentacion, fermentacion y envasado.

l Agua

Agua tratada
Sulfato de, | TpaTAMIENTO

Calcio

Agua tratada

Lupulos 1

Granos (Granos
—P

MOLIENDA Mosto }

Mosto 2

MACERACION FILTRACION CcoCcION SEDIMENTACION

—
molidos

Bagazo l 3386101

Azlcar ({07}
Leuadural T c0: 1 T

Mosto 3 Cerveza i Cerveza Cerveza Cerveza
» FERMENTADOR #| FILTRADO »{ CENTRIFUGACION » MEZCLADO » EMBOTELLADO [—»

Desecho Impureza
Levadura

Figura 1.1 Etapas de proceso para elaboraciéon de cerveza

El proceso para la fabricacion de la cerveza involucra los siguientes
componentes en su efluente industrial: azdcar fermentable, levadura, agua
empleada en la limpieza, puede ser de tanques de almacenamiento, de
fermentacion o de botellas. En base al disefio actual, las variables a controlar
se muestran en la Tabla 1.1:



Tabla 1.1 Variables de control del afluente (Empresa Cliente, 2018)

Caudal 1400 m?/dia

DBO5 1,2 kg/m?3

DQO 2,16 kg/m?3
Relacién DQO/DBO5 1,8

Carga Orgéanica (DBO) 1680 kg DBO/dia
Carga Organica (DQO) 3024 kg DQO/dia
Eficiencia Tedrica de Disefio 95%

Carga Organica Eliminada Te6rica (DBO) 1596 kg DBO/dia
Oxigeno necesario suministrado - Disefio 2,142 Kg O2/Kg DBO
Oxigeno especifico entrada de Disefio 10 g02/me.m

1.4.2. Microbiologia en tratamiento de agua residual

El tratamiento del agua residual, ocurre completamente por mecanismos
biolégicos. En un cuerpo de agua, la materia organica existente es
transformada a un producto mineralizado e inerte, caracterizado como un
fendmeno de auto purificacion. Para una planta de tratamiento de aguas
residuales, este procedimiento se lleva a cabo bajo condiciones de operacion

controladas y tasas mas altas de concentracién (Von Sperling, 2007hb).

Todos los seres vivos requieren de energia, carbono y nutrientes para
desarrollarse, reproducirse y demas. Por tal razén se clasifican de acuerdo de
fuentes de carbono y de fuentes de energia, como se presenta en el Tabla 1.2:

Tabla 1.2 Clasificacion de los organismos (Von Sperling, 2007b)

Clasificaciéon de los organismos

Organismo Obtienen carbono a partir de Diéxido de
Fuentes de autotrdfilicos Carbono (C0,)
carbono Organismos

o Obtienen carbono a partir de materia organica
heterotroficos

. . Los cuales obtienen su energia a partir de la
Organismos fotoétrofos

Fuentes de luz.
energia Organismos Obtienen su energia a partir de reacciones
guimiotrdfilicos guimicas.

Los microorganismos antes mencionados, se encuentran presentes en un

cuerpo de agua, el cual, bajo condiciones contraladas de una PTAR, poseen

la propiedad de formar fléculos, con el fin de desarrollarse y metabolizar el
5



1.4.3.

alimento. Estos procesos forman parte del metabolismo de las células,

pudiendo ser clasificado en dos tipos (Von Sperling, 2007b):

e Catabolismo: Encargada de la descomposicibn de sustratos para
produccion de energia.

e Anabolismo: Proceso encargado de la formacién celular, al igual que el

crecimiento y reproduccion.

El proceso de catabolismo conlleva reacciones quimicas, segun estén

funcionalmente adaptados a las condiciones de respiracion:

e Organismos estrictamente aerébicos, depende Unicamente del oxigeno
para su respiracion.

e Organismos facultativos, emplean principalmente del oxigeno o nitratos.

e Organismos estrictamente anaerodbicos, se benefician de sulfatos o didxido

de carbono.

En el caso de tratamiento en condiciones aerdbicas por lodos activados, los
floculos formados estan compuestos en su gran mayoria por bacterias,
particulas organicas e inorganicas; que requiere un tamafo entre 1mm y
1000mm. Las células vivas dentro de los floculos estan representadas entre 5
y 20% del total de bacterias (Von Sperling, 2007b).

Tratamiento bioldgico

Los tratamientos bioldgicos constan de varios procesos que utilizan
microorganismos, entre ellas, se destacan las bacterias que tiene la finalidad

de eliminar materia organica biodegradable del afluente.

El metabolismo bacteriano cuenta con una accion indispensable en el
elemento aceptor de electrones en el proceso de oxidacion de la materia

organica (Rodriguez Fernandez-Alba et al., 2006).



Existen 3 tipos de sistemas de tratamiento biolégico, representados en la
Tabla 1.3:

Tabla 1.3 Tipo de sistemas de tratamiento biolégicos
(Rodriguez Fernandez-Alba et al., 2006)

Sistema Descripcion Ecuacion Quimica
Mayor presencia de oxigeno
(aceptor de electrones).
Rendimientos  energéticos
Aerbbico | elevados.

Generacion de lodos debido
a crecimiento exponencial
de bacterias.

CoHp0g + 6 0, > 6 CO, + 6 H,0

Reduccién de sulfatos:
CH;COOH + S02™ + 2H* - H,S + 2H,0 + 2C0,
Metanogénesis hidrogenotrofico:
4H, + C0, » CH, + 2H,0
Metanogénesis acetotréfica:
CH;CO0H - CH, + CO,

El CO, o parte de la materia
organica trabajo como
Anaerobico | aceptor de electrones.
Reduccién del carbono a
gas metano (biogas).

Ausencia de oxigeno.

Presencia de nitrato, permite Reduccién de nitrato
Anoxico la materia organica receptar 2NO; +2H* > N, +250,+ H,0

electrones obteniendo

nitrégeno.

1.4.4. Sistema de digestion aerdbica

La empresa en cuestion utiliza un sistema de tratamiento aerobico, debido a
las condiciones y parametros que tiene el agua residual a tratar. Para los
tratamientos biologicos que se estudiaran a continuacion resulta indispensable
conocer el parametro F /M, o relacion alimento/microorganismos, debido a sus
siglas en inglés. Este factor es una forma de medir el nivel de carga de lodos
del proceso (LIPATA - UNAM, n.d.).

Los sistemas de digestion aerdbica se clasifican en cultivos en suspension y

cultivos fijos, como se presenta en la Tabla 1.4.



Tabla 1.4 Tipos de sistema de tratamiento aer6bico
(Rodriguez Fernandez-Alba et al., 2006)

Sistema de tratamiento aerébico

Lodos activados

Cultivos en | Aireacién prolongada
suspension Contacto-estabilizacion
Reactor discontinuo secuencial
Biomasa soportada

Lechos bacterianos

Cultivos fijos

El sistema de tratamiento de aguas residuales de lodos activados es el
proceso bioldégico mas utilizado para la depuracién de afluentes. Existen
numerosas variantes para el proceso de lodos activados, que se encuentran

clasificados en la Tabla 1.5:

Tabla 1.5 Variables para el proceso de lodos activados (Von Sperling, 2007a)

Segun la edad Segun el tipo Segun el afluente entrante a la etapa biolégica del
del lodo (F/M) de flujo sistema de lodos activados
Sistema de

lodos activados | Flujo continuo Aguas residuales crudas
convencional

Desde un reactor
anaerobico

Desde otro proceso de
tratamiento de aguas
residuales

Aeracion Flujo Desde un tanque de
extendida intermitente sedimentacion primario

Se describira en breve alguno de los mas relevantes tipos de sistema de

digestion aerébica y algunas de sus variantes:

1.4.4.1. Sistemade Lodos Activados Convencional

El sistema de lodos activados convencional se ilustra en la Figura 1.2 mediante
un diagrama de bloques. Este proceso se basa en que el agua residual ingresa
al pre tratamiento, que depende del tamafio de los sélidos, se utiliza criba y/o
trampa de arena. Luego se dirige a un tratamiento primario, tanque
sedimentador primario, donde se obtienen los lodos primarios. Después, el
agua residual ingresa al reactor aerobico, hasta que acumule la cantidad de
biomasa necesaria para que se dirija al tanque de sedimentacion secundaria

gue produciré lodos con mas edad.
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Estos lodos se separan en dos corrientes, la recirculacion al reactor y la otra
fraccion a un tratamiento de lodos. Posteriormente, el lodo recibe un
tratamiento de espesado mecanico y una unidad de deshidratacion (Von

Sperling, 2007a).

Agua Criba »| Trampa de arena . | Sedimentador _‘ Reactor _ | Sedimentador Agua
- > o primario - »|  Secundario ™ Tratada

Y Yy

Digestor
Secundario

Residual

Digestor
- Espesante - Anaerobico
Primario

Deposito

- Transporte — Final

\

Figura 1.2 Diagrama de bloques del sistema convencional de lodos activados
(Von Sperling, 2007a)

Una de las ventajas que posee este sistema es su bajo costo energético
debido a que parte de los sdélidos suspendidos se eliminan previamente por
medio de la sedimentacion primaria (Von Sperling, 2007a). Entre sus

caracteristicas se tiene:

Tabla 1.6 Rangos para un sistema de lodos activados convencional
(Von Sperling, 2007a)

Parametros Unidades
Relacién F/M 0,25 -0,5 | Kg DBO/kg LMSSV
Tiempo de retencién | 6 - 8 horas

1.4.4.2. Sistemade Lodos Activados con Aireacién Extendida

El sistema de lodos activados con aireacion extendida se ilustra en la Figura
1.3 mediante un diagrama de bloques, este tipo de reactor emplea la empresa
cliente. La descripcion de este proceso se basa en que el agua residual
ingresa por un pretratamiento, que dependera del tamafio de los sélidos, se

empleara una criba y/o trampa de arena.



Una vez que pase por el pretratamiento, el agua directamente ingresa al
reactor aerobico, que después de acumular la biomasa necesaria, se dirigira
al tanque de sedimentacion secundaria que producira lodos, los cuales se
separan en dos corrientes, la recirculacion al reactor y la otra fraccién a un
tratamiento de lodos. Posteriormente, el lodo recibe un tratamiento de

espesado mecanico y una unidad de deshidratacion (Von Sperling, 2007a).

Agua e Criba | Trampa de arena - Reactor p.| Scdimentador —— Agua
Residual o P o o Secundario Tratada

> Mecanico > Transporte I Lodos

Figura 1.3 Diagrama de bloques del sistema de aireacion extendida de lodos
activados (Von Sperling, 2007a)

Los lodos que se obtienen en el sedimentador secundario, no es necesaria su
estabilizacion debido a la ausencia de sedimentador primario, es decir no se
producen los dos tipos de lodos, como en el sedimentador secundario. A pesar
de gue se consume excesiva energia por la aireacion, su disponibilidad
reducida de sustrato y la asimilacion practicamente total de la biomasa,
adjudican a la Aireacion extendida como uno de los procesos mas eficientes
para remover DBO. Algunas de las variaciones mas significantes para este
tipo de sistema se las puede realizar a nivel del sedimentador secundario. Por
lo general este sistema de aireacion extendida recibe agua cruda sin ningun
tipo de tratamiento primario (Von Sperling, 2007a). Los parametros en los que

se manejan son:

Tabla 1.7 Rangos para un sistema de aireacion extendida (Von Sperling, 2007a)

Parametros Rango Unidades
Relacion F/IM 0,07 - 0,15 | Kg DBO/kg LMSSV
Tiempo de retenciéon 16-24 horas
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Entre las caracteristicas que posee este sistema de lodos activados, esta la
cantidad de biomasa producida; esta serd mayor en comparacion a la cantidad
gue se produce en un sistema convencional. En tal sentido, los reactores

suelen ser disefiados con un volumen mayor al sistema convencional.

Existe una menor cantidad de materia organica por unidad de volumen en el
reactor al igual que por unidad de volumen de biomasa, por lo cual la bacteria
sobrevive mediante su sistema metabdlico, donde comienza a procesar su
propia materia organica obteniendo como producto de esta reaccion CO, y

H,0 (Von Sperling, 2007a).

1.4.4.3. Sistemade Lodos Activados Batch en Serie (Flujo intermitente)

Se suele asociar esta modificacion a los procesos de aireacion extendida y
proceso convencional; sin embargo, es tipico relacionar el flujo intermitente a
la aireacidén extendida, debido a su simplicidad. Este proceso (Figura 1.4)
consiste en una etapa de pretratamiento, luego el agua ingresa a dos reactores
aerobicos que estan conectados en paralelo y por ultimo al tratamiento de los
lodos (Von Sperling, 2007a).

Reactor 1

Agua o Agua
Residual — Criba | Trampa de arena Tratada

Reactor 2

> Mecanico > Transporte ——» Lodos

Figura 1.4 Diagrama de bloques del sistema batch de lodos activados
(Von Sperling, 2007a)
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Para estos dos reactores aerdbicos trabajando en paralelo, siguen un ciclo
compuesto de las siguientes fases: llenado, reaccion, asentamiento, retirado
y descanso. Cuando el reactor se encuentra en fase de asentamiento, no
ingresa ningun tipo de afluente. Este ingresaria a otro reactor cumpliendo con
la etapa de llenado y posteriormente la etapa de reaccion, mientras el primer
reactor podria estar cumpliendo la etapa de retirada y eventualmente de
descanso. Los tiempos de retencién para este tipo se sistemas, no suelen
mantenerse constante, debido a que depende de las variables de afluente,
requerimientos del tratamiento y caracteristicas de agua (Von Sperling,
2007a).

1.4.5. Ecuaciones de balance, disefio y constitutivas

1.45.1. Ecuaciones de balance de materia

En la Figura 1.5 se representa un esquema de un sistema de lodos activados,
con el fin de realizar los balances de materia con respecto al sustrato, la

biomasa y balance al sedimentador.

REACTOR SEDIMENTATION
INFLUENT / TANK EFFLUENT
S
X
é X < R 5®
- 5 - .
[~} Q+ ar a -qh
W
3
%
Q N
ax
SWDGE RECRCULATION mm

Figura 1.5 Representacién de las variables en el proceso de lodos activados
(Von Sperling, 2007a)
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Balance general del sustrato (DQO/DBO) en estado dinamico:

VE =05, - QeS. —V ()«

K+S

Donde:

dS -, —
% Acumulacion de sustrato en el reactor [;_’;fa]

Q: Caudal afluente de agua residual [mTS]

Q.: Caudal efluente tratada [g]

V: Volumen del reactor por lodos activados [m3]
S,:DQO/DBO de agua cruda [%]

S:DQO/DBO del efluente tratado [%]

K,: Coeficiente de saturacion medio [%]

K: Tasa maxima especifica de sustrato [d™1]

x: Cantidad de biomasa producido [%]

Balance general de biomasa (SSV/SST) en estado dindmico:

dx
VE = Qxo — (Qexe + war) +Vux —VK;fpx

Donde:
2%, Acumulacién de biomasa en el reactor =]
at L-dia

. m3
Q: Caudal de agua residual [E]

. m3

Q.,: Caudal de lodo removido [E]

m3
Q.: Caudal efluente tratada [E]

V: Volumen del reactor por lodos activados [m3]

x,: Biomasa de lodo recirculado [%
Xo: Biomasa en el afluente [T]

. mg
x.: Biomasa en el efluente tratado [T

x: Cantidad de biomasa producido [%]

u: Tasa de crecimiento especifico [d™1]
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K,: Constante de respiracion endégena [dia™1]

fp: factor de biodegradabilidad

Balance en el sedimentador de biomasa recirculada

dd? = (Q + Qx + (Qu + Qr)xr + Qexe (1.3)

Donde:

%: Acumulacién de biomasa en el sedimentador [—Lf';‘?a]
. m3
Q: Caudal de agua residual [E]
. m3
Q,,: Caudal de lodo removido [E]
m3
Q.: Caudal efluente tratada [E]

3

Q,: Caudal recirculado [%]
. . mg
x,: Biomasa de lodo recirculado [T]

x: Cantidad de biomasa producido [%]

1.45.2. Modelos Cinéticos

En la Tabla 1.8 se exponen los diferentes modelos cinéticos para remociones
de sustrato que han sido estudiados en los ultimos afios, con sus respectivos
investigadores, ademas de los casos ideales en los que puede ser adaptado
o0 encajado dicho modelo (Loayza Proafio, Sergio Ricardo; Campoverde
Pineda, 2015).
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Tabla 1.8 Modelos cinéticos de remocion de sustrato (Ramirez, n.d.)

Modelo ‘ Ecuacion Comentario
Modelo ampliamente utilizado.
as S,-—S, . . .
Eckenfelder i 0 7 ¢ = KS, Aguas residuales industriales con
X
gran variabilidad
S, Utilizado para el disefio de
S = =
Mc Kinney 1+Kt tanques completamente
K =Kx mezclado
Tischler y S et Remocion en batch de una
e
Eckenfelder So mezcla de compuestos organicos
Utilizada en el disefio de
Lawrende y Mc xT Ks1 1 . .
=— -4 sistemas de lodos activados con
Carty So — Se KS K o ) »
altas eficiencias de remocion
Utilizado para predecir la
Grau, Dohanyos, ds Sy\" .
— = —Kx (—) remocion de sustratos
Chudola dt So ,
multicomponentes

1.45.3. Ecuaciones de disefo

En la Tabla 1.9 se presentan los parAmetros con sus respectivas ecuaciones
relevantes, para el disefio de un reactor biolégico de lodos activados. Las

mismas, que se tomaran en cuenta, para la evaluacion del estado actual del
reactor y el redisefio del mismo.
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Tabla 1.9 Ecuaciones de disefio del Reactor
(Loayza Proafio, Sergio Ricardo; Campoverde Pineda, 2015)

Parametro Ecuacion Variables ' Unidades
V: Volumen del tanque de aireacion m?3
x: Biomasa en el reactor mg/L
_ Vx Q,,: Caudal del lodo dispuesto m3/d
Edad de Lodos Oc = Qw xr + Q¢ x, x,: Biomasa en lodo recirculado mg/L
Q.: Caudal del efluente tratado m3/d
x.: Biomasa del efluente tratado mg/L
Carga 0, x SS; 0;: Ca_ludal de la corr_iente_i m3/d
Volumétrica » ="7000 SS;: Biomasa de corriente i mg/L
g:gﬁ;gf TRH = 14 V: Volumen del tanque de aireacion m?
Hidraulica Q Q: Caudal de agua residual m3/d
Tasa de R= Qr Q,: Caudal de recirculacion m3/d
Recirculacion 0 Q: Caudal de agua residual m3/d
. 1 x: Biomasa en el reactor
Ir_eot((j)cr)soactlvos de | x, =RASS =x (1 + E) R: Tasa de recirculacion mg/L
Q,,: Caudal del lodo dispuesto m3/d
x,: Biomasa en lodo recirculado mg/L
L, P = Piogos = Quw % + Q. x, | Q,: Caudal del efluente tratado m3/d
E(r)c(;((j)técuon de p _ E x.: Biomasa del efluente tra;ado _ mg/L
fodos ™ g V: Volumen del tanque de aireacion m3
x: Biomasa en el reactor mg/L
6.: Edad de lodos dia
¥ Q: Caudal de agua residual m3/d
Caudal de =0 x: Biomasa en el reactor mg/L
Recirculacion T x,: Biomasa en lodo recirculado mg/L
IVL: indice volumétrico de lodos
Eficiencia de - So — % 100 So: DBO/DQO agua cruda mg/L
remocion So S:DB0O/DQO de efluente tratado mg/L
Y: Coeficiente de rendimiento (g SSV | gSSV/gDBO
producido por g DBO removido)
6.: Edad del lodo dia
Volumen del V= 1000 X Y 6, S, Sr: Carga de DBO removido kg/dia
reactor - x,(1+ f, Kz 6,) x,: Biomasa (SSV) producido en el mg/L
reactor
f»: Factor de biodegradabilidad
Kd: Constante de respiracion dia™t
enddgena
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Tabla 1.10 Ecuaciones de disefio del aireador (Von Sperling, 2007a)

Parametro Ecuacion Variables ' Unidades
_ (DBO,\ (BDO, 22 = 1,46: Relacion DBO
%= (DBO) ( X, ) Gltimo/DBO
Constantes DBO L
para o 1,42: Relacion
requerimiento DBO/Biomasa hiodegradable
de oxigeno b = (BDOu) £ Ky f»: Factor de biodegradabilidad
' Xb Kd: Constante de respiracién dia™!
enddgena
a;: Constante de requerimiento
Demanda para De = a.S de oxigeno
sintesis S wr S,: Sustrato removido kg/dia
b: Constante de requerimiento
Demanda por boxV de oxigeno d?!
respiracion oy = ——o— x,: Biomasa (SSV) en el reactor mg/L
endogena 1000 V: Volumen del tanque de m3
aireacion
Requerimiento D,: Demanda para sintesis kg/d
promedio de ORgy = Ds + Dye D,.: Demanda para remocién kg/d
oxigeno
- Quasx: Caudal maximo
Requerimiento Qmax Qava:xCaudaI promedio m3/d
total de OTRfic1a = < )OR‘“’ OTR,,: Requerimiento promedio m3/d
oxigeno en el Qe de o?(?g.;enoq P kg/d
campo
OTRyie1q: Requerimiento total de m3/d
oxigeno.
a = 0,85: Coeficiente
B = 0,9: Coeficiente
. STOR = OTRyfiela C; = 1mg/L: Concentracién de mg/L
Produccién de B fuC—C pT-20 oxigeno en el reactor
Lodos Cs(20°C) a T:Temperatura del afluente °C
Cs(T): Concentracién de oxigeno mg/L
disuelto a la Temperatura T.
fy = 1: factor de altura
0 = 1,024: Factor de correccion
de temperatura
P: Presién del gas Pa
V: Volumen del gas m3
Ecuacion de PV = RnT R = 8,314: Constante universal J/molK
gases ideales de gases
n: Moles mol
T:Temperatura K
Qg4: Caudal de aire kg/d
Potencia p— Qgpg(d; + AH) p: Densidad del agua g/sz
requerida = n g = 9,81 :gravedad m*/s
d;: Altura de profundidad m

n: Eficiencia
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1.4.5.4. Ecuaciones constitutivas
Una de las ecuaciones constitutivas, es la ecuacion de Monod, esta formula
resultd de estudios con colonias bacterianas, dando una expresion que
relaciona la tasa de crecimiento especifico en funcion de la concentracion de

sustratos, (Sperling, 2007b);

H = Umax (L) (1.4)

Ks+S
Donde:
u: Tasa de crecimiento especifico [d™1]
Umax: Tasa de crecimiento maximo especifico [d 1]
K: Coeficiente de saturacion medio [mg/L]

S: Concentracion de sustrato limitante [mg/L]

Para futura caracterizacion de la cinética de la reaccioén se linealiz6 la ecuacion

obteniendo la siguiente expresion:

— = (1) 4 — (1.5)

u Hmax \S Hmax

La ecuacion de factor biodegradabilidad, expresion util para conocer la
fraccion biodegradable de SSV.

. f'p
fo = 14+(1-f p)Kabe (1.6)

Donde:

6.: Edad del lodo [dias]

f»: Fraccion biodegradable de SSV generado por el sistema en una edad de
lodo 6,

f: Fraccion biodegradable de SSV aun 6, =0

K,: Constante de respiracién endogena [d™1]

Relacion de constantes de proporcionalidad de sustrato y biomasa (Cortacans
Torre, 2014):

.y
y="= (1.7)
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Donde:
u: Tasa especifica de crecimiento [d™1]
q: Constante de proporcionalidad de sustrato

Y: Coeficiente de produccién (g SSV producidos por g DBO removidos)
(9X,/gDBO)

Estas constantes se la pueden encontrar en la proporcionalidad de la tasa de

crecimiento especifico (Cortacans Torre, 2014):

dx
Frie ux (1.8)

Donde:

dx,

: Crecimiento de biomasa en el reactor [—]
dt L-dia

x: Cantidad de biomasa producido [%]
Conociendo ya, esta definicion y haciendo uso de la definicion de Y:
dx
Y = 5(1.9)
La ecuacion de Monod modificada y linealizada podemos expresarla de la

siguiente manera:

AR £ C (1)+ L (1.10)

a> S
it Hmax Hmax

De igual manera se la puede encontrar en la expresion de velocidad de

utilizacién de sustrato en cultivos microbianos (Cortacans Torre, 2014):

das
o - 9x (1.11)

Donde:

3. Velocidad de consumo de sustrato [-]

dt L-dia

El modelo de Eckenfelder surge de una deduccion realizada a partir del
balance general de biomasa (SST), en estado estacionario (Loayza Proafio,

Sergio Ricardo; Campoverde Pineda, 2015):
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OZ%—M‘FHX—KMC (1.12)

Se estima para fines practicos que no existe concentracién de solidos totales
en el afluente del reactor. Se aplica la relacion de la eficiencia de remocién y

se aproxima la tasa de consumo de sustrato de la siguiente manera:

ds _ (Y(So—Se)Q\ _ So—S
dat ( v ) T trn (1.13)
Obteniendo la siguiente ecuacion:
Qerer@ut) _ (v2=_ k) x (1.14)
rh

Se hace uso de la definicion de edad del lodo, consiguiendo la siguiente ecuacion

K, (1.15)

1 So—S
g
0c trpx

De manera similar y haciendo uso de definiciones tales como remocién de DBO y

relacion F/M se obtiene la siguiente expresion

6%=Y(%)E—deb (1.16)

1.4.6. Tanque Ecualizador

La homogenizacion del caudal se usa cuando existe variaciones de flujo, con
el fin de mejorar la eficiencia de los tratamientos posteriores a esta operacion
unitaria. El uso de un tanque de homogenizacion es fundamental en vista de
gue no existira variaciones de caudal ni de carga organica al ingresar al reactor
biolégico. Si se considera que el caudal y la carga organica permanecen
constantes a la salida del tanque ecualizador, entonces, existe la posibilidad
de que el reactor biolégico llegara al estado estacionario. (Tchobanoglous,
Burton, & Metcalf & Eddy., 1991).
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2. METODOLOGIA

CAPITULO 2

La metodologia a seguir esta basada en el arbol de tareas del proyecto de redisefio de

una planta de tratamiento de aguas (Figura 2.1)

Metodologia

[

Ingenieria
Conceptual

[

1

1

1

Ingenieria Basica

[

1

|

1

Afluente residual

industrial

Reactor Bidlogico

Tamafio del

Tanque Ecualizador

Disefio del Reactor

Simulacién

Estimacion de

Costos

Caracterizacion de
afluente

Evaluacién de
parametros

proyecto

proyecto

Localizacion del

\— Dimensionamiento | |~

Cinéticas de
reaccion

I

Simulink-Matlab

Costos de inversion

Andlisis de base de
datos

—Eleccidn del reactor|

Comparacion entre

reactores

Dimensionamiento

Produccion de
lodos

Costos de
mantenimiento y
operacion

Flujo de cajay
dnalisis de costos

Figura 2.1 Metodologia a seguir en el proyecto de redisefio de una PTAR

2.1.Ingenieria Conceptual

La ingenieria conceptual se basa en un estudio del alcance del proyecto, en esta etapa

se identifica la viabilidad técnica, econdémica, normativas, descripcion del proceso,

diagramas de bloques, distribucién de planta (Corona, 2006).
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2.1.1. Afluente residual industrial

2.1.1.1. Caracterizacion del afluente

El afluente industrial tratado en el reactor biol6gico actual proviene de aguas de
procesos de las operaciones unitarias descritas en el diagrama de bloques de la Figura
1.1, tales como, maceracion, coccion, sedimentacién, fermentacion y envasado. Otra
fraccion del agua residual, proviene de descartes de altas toxicidad y de altas cargas
organicas, como se muestran en la Tabla 2.1. (datos proporcionados por la empresa
cliente).

Tabla 2.1 Lineas de limpieza de los equipos y otros descartes descritas por procesos
(Empresa Cliente, 2018)

TIPO DE DESCARTES Toxicidad Carga Organica (Drr?gcl)l) ‘
Agua de la tina de postura Baja Alta 11.500
Agua del filtro de mosto Baja Alta 14.850
Agua de la cocina Baja Alta 20.400
Agua del Whirpool Baja Alta 17.800
Tanque de IUpulo Baja Media 7.499
Trub caliente lera etapa Baja Alta 40.837
Cip acido de tanques OD Alta Baja 858
Cip de tinas y tanque propagador Alta Media 1.293
Proceso CIP en lineas de fermento Alta Baja 747
Proceso CIP en lineas de cerveza Alta Baja 499
Fermento silos Baja Alta 210.845
Fermento tinas Baja Alta 222.795
Cerveza en fermentacion Media Alta 183.340
Cerveza en maduracion Media Alta 445.435
Descarte de cerveza Media Alta 120.000
Lavador de espuma Alta Media 4.596
Lavador de CO2 Alta Media 3.836
Agua amoniacal Alta Alta 140.836
Permanganato Alta Media 44.835
Etanol Alta Alta 427.240
501 CIP Alta Baja 317
501 diario Alta Media 1.759
Lavadora Alta Baja 818
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2.1.1.2. Andlisis de base de datos

La empresa cliente proporcion6 una base de datos histéricos, para ello, se empled una
caracterizacion por medio de métodos estadisticos, andlisis de acumulados, promedios
0 comportamiento en el tiempo de las variables. Las variables analizadas fueron sélidos
totales, DBO/DQO (Carga Orgéanica) y caudales. A partir de la caracterizacion del
efluente se aplicaron las ecuaciones de disefio, balances de materia y las ecuaciones

constitutivas.

2.1.2. Reactor Bioldgico

2.1.2.1. Evaluacién de parametros del reactor bioldgico

Para la evaluacion de los parametros del reactor actual de la empresa, se consideré la
Media los valores historicos del ultimo afio. Ademas, de la Media de los datos histéricos,
se comparo con rangos obtenidos de la bibliografia y parametros de disefio como se

puede apreciar en la Tabla 2.2.

Tabla 2.2 Comparacién de los parametros (Empresa Cliente, 2018) (Von Sperling, 2007a)

Variable Promedio (2018) Disefio | Fuentes Bibliograficas
Caudal entrante [m®/dia] 400 Méax 1400 Min. 880
DQO [mg/L] 2500 Max 2260 2500 - 5000
SST [mg/L] Méx 700 667 - 2000

Este flujo es cuatro veces menor en comparacion a lo que fue disefiado inicialmente,
ademas no cumple con el caudal minimo para la utilizacion de este tipo de reactor. Por

otra parte, el DQO del afluente es de 2500, excede en un 10% el parametro de disefio.
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2.1.2.2. Eleccién del reactor aerébico

En esta seccion, se considerara los siguientes parametros importantes:

e Reutilizar el reactor actual que se opera en la empresa

e Mejorar el rendimiento del reactor, tomando en cuenta los parametros de caudal de
entrada, DBO, DQO, SST

e Costos de operacion y mantenimiento

e Consumo energeético

2.1.2.3. Comparacion entre variantes del proceso de lodos activados

En la tabla 2.3, se compara los tipos de sistema de reactores, tanto para flujo continuo
e intermitente (batch). El principal factor entre las variables es la edad de lodos,
caracteristica de reactores aerobicos convencionales y con aireacion extendida (Von
Sperling, 2007).

Tabla 2.3 Caracteristicas operativas de los principales sistemas de
reactores de lodos activados (Von Sperling, 2007a)

Variacion de

Variacién de la Ndimero
Tipo de Flujo Ia_ . composicion cquivElEniEs Relacu?n
Esquema 1 composicién de reactores larga:
el SRt se con respecto e de mezcla ancho
esp posicion en el
al tiempo completa
reactor
Reactor
por lotes =5 No Si No - =1
(BR)
Flujo
piston S I Si No Si % >>1
(PFR)
Mezcla
completa | —{ & J— Si No No 1 =1
(CSTR)
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2.1.3. Tamafo del proyecto

Con respecto al tamafo del proyecto, se considerd en redisefar el reactor PFR que
actualmente utiliza la empresa cliente. Aquel reactor, emplea aireacion extendida, por lo
gue, se escogiob realizar un redisefio con flujo continuo CSTR para que los parametros
logren operar en estado estacionario, mediante la implementacion de un tanque

ecualizador.

2.1.3.1. Localizacién del proyecto

Aire —

v

dE‘?;‘S{};‘fﬁa;, Estacion de Reactor PFR Sedimentador 5 té‘?gga

Criba
cervecera bombeo rotatoria aeroébico Secundario

' I !

Solidos no Solidos no
solubles solubles
>6mm

» Lodos sin
deshidratar

Figura 2.2 Diagrama de bloques de la PTAR (Empresa Cliente, 2018)

La Figura 2.2 muestra el diagrama de bloques de la PTAR actual, en donde el afluente
industrial cervecero pasa por una estacion de bombeo, la cual es empleada como tanque
ecualizador, sin embargo, no se normaliza el caudal de salida de la misma. La estacion
de bombeo posee una etapa de retencion de sdlidos particulados que no presentan vital
importancia en los procesos subyacentes. La criba rotatoria busca limitar todo tipo
material particulado menor a 6 mm, dando como efluente bruto que se tratada

biol6gicamente en el reactor.

El tratamiento aerébico funciona bajo la accion de sopladores que inyectan aire hacia el
agua mediante el principio de difusién, para degradar la materia organica. De igual
manera aumenta la cantidad de solidos suspendidos volétiles (biomasa), por lo cual el
agua saliente del reactor aerébico completa el tratamiento en sedimentador secundario,

depositando lodos.
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De este Ultimo proceso se obtienen dos productos corrientes: 1) Recirculacién, depende

del proceso y reactor; 2) Salida, para su disposicion final.

Debido a que los andlisis previos sugieren, que reactor esta sobredimensionado con
respecto a la cantidad de flujo que esté ingresando; se propone modificar el proceso de
manera que en lugar de un solo reactor PFR, se cuente con dos reactores CSTR
trabajando en paralelo, que reciba la descarga de un tanque ecualizador (Figura 2.3) que
homogenice el caudal y la carga organica; con la finalidad de lograr el régimen

estacionario.

Aire ‘
Reactor CSTR
aerébico
o e Estacish dé Criba Tanque Sedimentador Agua
gelpveucse%a bombeo i rotatoria Ecualizador — 1 “Secundario ! tra?ada
i T Aire
| \
Reactor CSTR
v ' - aerobico [
Solidos no Solidos no
solubles solubles
>6mm A\l . Lodos sin

deshidratar

Figura 2.3 Diagrama de bloques de la PTAR propuesta

2.2.Ingenieria Basica

La ingenieria béasica se refiere a los requerimientos que necesita el cliente, como
especificaciones basicas, cronograma del proyecto, valoraciébn econémica, entre otros.
La ingenieria basica se emplea en dos etapas: la primera reside en la toma de datos y
la segunda es el dimensionamiento de equipos, diagrama de flujo y valoracion

econdmica (Corona, 2006).
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2.2.1. Tanque Ecualizador

Actualmente la empresa no cuenta con un tanque ecualizador, por esta razén el reactor
PFR actual recibe caudales variables de distinta carga orgénica, ya que el afluente no
solo es agua de proceso, sino también agua de limpieza de equipos, cerveza en mal
estado, levadura, etc. Para garantizar la ausencia de fluctuaciones de caudal de entrada
y carga organica, por tanto, un flujo constante de alimentacioén al reactor, se dimensionara
un tanque ecualizador tomando en consideracion el historico de flujos y DQO de la

empresa cliente.

2.2.1.1. Dimensionamiento del Tanque Ecualizador

Con respecto al dimensionamiento del tanque ecualizador, se consideraron los
parametros aberrantes de caudal y DBO de entrada que no se consideraron para la
estimar las constantes cinéticas de acuerdo a los valores del dltimo afo.

Mediante la hoja de calculo en Microsoft Excel, se grafica una curva de caudal acumulado
vs tiempo; por cada mes. En la grafica se trazan dos rectas tangentes, una para el
maximo y otra por el minimo, la diferencia de ellas, esa cantidad es el volumen méaximo
del tanque. Para homogenizar la carga organica, se realiza un calculo entre el volumen

aportado, volumen almacenado y el DBO (Tchobanoglous et al., 1991).

2.2.2. Reactor de Lodos Activados Batch con Aireacion Extendida

2.2.2.1.Cinética de Reaccién

Basandose en datos bibliograficos presentados en el Marco Teérico Tabla 1.8, se analizé
varios modelos cinéticos. En base a las caracteristicas del afluente, efluente, y la
descripcion bibliografica de los modelos cinéticos; se pudo deducir que el mejor se ajusta

es el modelo de Eckenfelder.
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Cabe indicar, que el modelo seleccionado es ampliamente empleado para aguas
residuales industriales con altas variabilidades de DBO o DQO, caracteristica principal

del agua residual de la empresa cliente (Chaparro, Navarrete, Albert, & Mora, 2003) .
E . Si—Sf
dt Xt

(2.1)
Como punto adicional, este ultimo modelo considera la recirculacion, sistema que esta
implementado en la PTAR y puede ser de significativa utilidad en el proceso de

tratamiento.

Se planea validar el orden de reaccion del reactor actual y la cinética empleada mediante
la ecuacion y grafica de Monod tomando en consideracion la base de datos de la empresa
y modelando estos datos a la tendencia de Monod presentada en el Marco Tedrico

ecuaciéon 1.4.

Se puede realizar las consideraciones dependiendo si:

e S >» K,: aproximadamente reaccion de orden cero, debido a la concentracion del
sustrato es mucha mas alta que coeficiente de saturacion Media; quedando la
siguiente ecuacion:

U= Umax (2.2)
La ecuacion indica que la tasa de crecimiento especifico es igual a la tasa maxima,

por lo que se sigue una cinética de orden cero, debido a que es independiente de

la concentraciéon del sustrato.

e S K K;:aproximadamente reaccion de primer orden, debido a la concentracion del
sustrato es mucho menor que coeficiente de saturacion Media; quedando la
siguiente ecuacion:

S
u= .umaxk,_S (2.3)
La ecuacion anterior, se puede observar una relacién (Umax/Ks) que se lo puede

asumir como una sola constante, quedando que la reaccion es proporcional a la

concentracion de sustrato, tal como sigue una cinética de primer orden.
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2.2.2.2. Dimensionamiento del Reactor Aerdbico

El disefio existente del reactor aerObico sobredimensionado, trabaja de manera
intermitente, se planted sustituir por la implementacion de dos reactores trabajando en
régimen de mezcla completa, haciendo uso del procedimiento de recirculacién disponible.
Para ello, se utilizaron los balances de materia (considerando la recirculacion) para: el
sustrato (DQO/DBO) y la biomasa (SSV) en el sistema.

El sistema, al lograr la estabilidad en los flujos de entrada y en sus respectivas cargas
organicas, se idealiza el estado estacionario, debido a que se emplea un tanque
ecualizador mediante el cual se busca mantener un caudal y carga organica constante.
Para el balance de biomasa se asume que en la entrada no existe una concentracion
significativa de solidos suspendidos volatiles por lo cual x, = 0. Para el balance de
sustrato se reemplazan las ecuaciones 1.3 y 1.5, con todas las consideraciones antes

mencionadas se tiene finalmente

Balance de sustrato

0=25,—25 -ty (2.5)

Balance de biomasa

O=2x0—(&xe+07wxr)+(”$—:"5)x—l(dx (2.6)

Se utilizé el software Matlab para resolver el sistema de ecuaciones diferenciales, puesto
gue es importante conocer el tiempo de estabilizacion parar lograr el estado estacionario.
Mediante el uso de Excel, se construyé hojas de calculo, con el fin de obtener las
dimensiones del reactor, empleando las ecuaciones de disefio, validando asi el
dimensionamiento con ayuda de la bibliografica revisada con antelacion, pero también
tomando en consideracion el comportamiento de las variables en la base de datos de la

empresa.
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Por otra parte, las estimaciones tomadas para la carga organica son basados en datos
entregados por la empresa cliente, valor que se va a regular mediante la adaptacion de
un tanque ecualizador, equilibrando también parametros como solidos totales

(suspendidos) y caudales.

Con respecto al tiempo de retencién hidraulica (TRH) tendra una reduccion de al menos
un 30% con respecto al TRH actual, obteniendo resultados de carga organica y solidos

totales que se encuentran dentro de la normativa del ministerio de ambiente (TULSMA).

Para el disefio se considero6 las dimensiones del reactor, con un factor de seguridad del

10% y el uso de una relacion altura/area transversal de 1,33.

2.2.2.3. Produccién de lodos

La generacion de lodos depende de la materia organica removida en el proceso, la masa

de microorganismos en el sistema y sélidos suspendidos volatiles.

A manera de expresion matematica, la produccion de lodos esta en funcion de la edad
de lodos, dependiendo del rendimiento de la biomasa, cantidad de alimento que se le
suministrara al reactor, la eficiencia del proceso y la constante de declinacién enddgena.
Es decir, a medida que la edad de lodos aumenta, la relacién de alimento disminuira, por
lo que la produccién de biomasa también disminuira, como se muestra en la ecuacién

2.7. Edad del lodo en funcién de Eficiencia de Remocion y relacion F/M.

eic —y (%) E —K,f, 2.7)

En procesos de tratamientos bioldgicos, para un sistema batch con aireacion extendida,
se estima que la edad de lodos es de 20 a 25 dias, debido a que la planta se encuentra
localizada en una regidn con un clima célido, por la cual sugieren que la edad de lodos

no supere a 30 dias (Sperling, 2007a).
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Al ser un tratamiento por lodos activados, una cantidad de lodos se enviara a la piscina
de lodos para un posterior tratamiento y otra proporcion se recirculara al reactor. Esta
relacion depende del indice volumétrico de lodos (IVL), que se define como el volumen
decantado de lodo ocupado en 30 min.

2.2.3. Simulacién

2.2.3.1. SIMULINK - MATLAB

Por medio del software Simulink, se pudo representar la operacion de manera grafica.
Las expresiones matematicas de los balances de materia, se ingresaron al software,
mediante diagrama de bloques. Este a su vez, presenta un modelo grafico, por lo que es
facil observar el tiempo de estabilizacion para que la reaccién garantice una mezcla
completa, y la variacion de sustrato, biomasa y biomasa de recirculacion en el estado

estacionario.

2.2.4. Estimacion de costos

Se utilizo la base de datos de Richard Turton, para determinar el costo de equipos extras
gue necesite para la ejecucion del proyecto. Para ello, se ingresa parametros importantes
como la potencia del equipo, caida de presion, etc. para estimar los costos. Al costo

estimado agrega un factor por la instalacién del equipo, como se muestra en la Tabla 2.4.

Tabla 2.4 Factores de instalacion de equipos (Perry, 2001)

. Procesado de Procesado de Procesado de
Actividad

solido solidos/liquidos liquidos

Instalac_|on de 0.45 0.39 0.47
equipo
Instrumentacion 0,18 0.25 0.36
y control
Tuberias 0,16 0,31 0,66
Sistema 0,10 0,10 0,11
eléctrico
Edificios 0,25 0,29 0,18
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2.24.1. Costos deinversion

Reactor aerdbico: Segun (Gonzalez, 2007), la implementacion de un proyecto de reactor
por lodos activados, tendria un costo aproximado de 850 mil USD. Sin embargo, el
presente proyecto tiene como objetivo la adaptacion de una actual planta de lodos
activados y no la implementacién de una. Los costos solo radicarian en la construccion
de las paredes que seccionarda el reactor actual en las partes que se requiera, se estima
gue el costo aproximadamente 20%.

Agitadores: Se estima bajo la base de datos de Richard Turton 2017, multiplicando por el

factor de instalacion.

2.2.4.2. Costos de mantenimiento y operacién

Al tratarse de un reactor de lodos activados, es evidente que provocara un gran costo por
consumo energético debido al trabajo de los aireadores, agitadores, bombas. Sin
embargo, existira un costo considerablemente menor al que se esta manejado en la

actualidad, esta propuesta reducira la potencia necesaria para tratar aguas residuales.

Por otra parte, los costos de mantenimiento indican los gastos que se consideran en la
implementacion del proyecto. La manera mas sencilla calcular un estimado de
mantenimiento, es multiplicar la inversion inicial por un factor que se encuentra en la
Tabla 2.5 (Vifian, Janneth; Puente, MAriana; Avalos, 2018).

Tabla 2.5 Factor de mantenimiento de activos (Vifian, Janneth; Puente, MAriana; Avalos, 2018).

Factor de

Bien o Activo

mantenimiento

Edificios y estructuras de piedra, ladrillo o metal, canales primarios de agua, 2.3%
pozos, estanques de decantacién de residuos

Edificaciones mas livianas de madera, maquinaria pesada, canales secundarios 4.6%
de agua, estanques para peces

Maquinaria liviana y equipos en general 7-10%
Equipo electrénico y de laboratorio 12-15%
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A pesar de que el proyecto ha sido limitado unicamente al andlisis del reactor, los costos
por disposicidon de lodos y relacionados con el mantenimiento, deshidratacion y prensado;
disminuirian considerablemente al disminuir el tiempo en el que los lodos se mantienen

activo (edad del lodo).

2.2.4.3. Flujo de cajay andlisis de costos

El analisis financiero considera un flujo de caja incremental para un periodo de analisis
de 10 afos. A pesar de no producir algun producto comercializable, se planific6 demostrar
gue el presente proyecto tendra costos reducidos en comparacion de la actual planta de

tratamiento de aguas.
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CAPITULO 3

3. RESULTADOS Y ANALISIS

3.1.Resultados de ingenieria conceptual

3.1.1. Afluente residual industrial

3.1.1.1. Caracterizacion del agua residual

Tabla 3.1 Parametros relevantes del agua residual (Empresa Cliente, 2018)

Cantidad
Parametro | Minimo Promedio ‘ Maximo Unidad
Anual ‘ Anual Anual
pH 1.56 9.37 12.61
Temperatura 25.9 334 50.7 °C
Caudal 7 368,47 1164 mé/dia
DQO 260 2984 16000 mg/L
DBO 369.75 1645.23 6585 mg/L

A partir de la base de datos de la empresa, se analizé los valores del ultimo afio (2018).

Por medio de un método estadistico se calculdé las cantidades limites tanto inferiores

como superiores, asi como los promedios por cada mes, sin considerar los valores

aberrantes, con el fin de estimar los valores maximos, minimos y promedios del afio de

cada parametro relevante para el proyecto.

3.1.1.2. Analisis de base de datos

Gréfica 3.1 Diagrama Carga Organica — Caudal — Tiempo
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En la Grafica 3.1 se aprecia un diagrama de carga organica y caudal en funcion del tiempo
en meses, las curvas no mantienen una tendencia estable, es decir, el reactor debe de
tratar volumenes de aguas residuales con cantidades variadas. Las representaciones
indican que el volumen de entrada al reactor mantiene una relacién proporcional respecto
a la carga organica. Durante los seis primeros meses se puede inferir que, por ser épocas
pluviales, el caudal de entrada aumenta por tal razén su carga organica tiene una
diferencia considerable en comparacion a los Ultimos seis meses que mantiene una

relacion proporcional.

Tabla 3.2 Comparaciéon de parametros de disefio vs la situacion del Gltimo afio (2018)

Disefio del Reactor | Situacion Real |

Parametro Cantidad ~ Cantidad | Unidad
Caudal a tratar 1400,00 400,00 m3/dia
Volumen del reactor 5840,00 5840,00 m?®
TRH 4,17 14.60 dias
Profundidad 4,50 4,50 m
Area transversal 1100,00 1100,00 m?
DBO entrada 1680,00 1570,00 mg/L
DQO entrada 2260,00 2500,00 mg/L
Eficiencia de remocion DBO 98,00 98,00 %
Carga organica entrada 23520 557 kg/dia
Edad de lodo 20-30 36 dias
Carga SST removido 170000 180000 kg/afio

En la Tabla 3.2 se aprecia una diferencia significativa comparando la situacion real con
los parametros de disefio del reactor. El caudal promedio a tratar, es 4 veces menor al
caudal esperado, dando un tiempo de retencién de 4 veces mayor al de disefio. El tiempo
gue debe transcurrir para alcanzar la remocién deseada provoca un excesivo consumo

energia de parte de los compresores.
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3.1.2. Tamafo del proyecto

Mediante la Grafica 3.1 se observa las fluctuaciones promedio de caudales y cargas
organicas de cada mes del ultimo afio, dando como resultado variaciones de picos altos
y bajos. En conjunto con el analisis realizando de la Tabla 3.2, se infiere que el caudal
promedio es considerablemente menor en comparacion con el volumen del rector, por lo
gue, se propone reducir el volumen del reactor para que el tiempo de residencia sea
menor. Consecuentemente, el consumo de energia se reducira debido a que el oxigeno

requerido para tratar el agua residual ser inferior.

3.1.2.1. Localizaciéon del proyecto
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Plano 3.1 Distribucion de planta actual, vista superior

La descripcion del proceso de la planta (Plano 3.1, Apéndice A Figura 4.1 y Apéndice
B Plano 4.1) comienza con el bombeo del agua residual hasta una criba rotatoria,
donde retendra solidos de mayor tamafio. Después el afluente ingresa al reactor
aerébico PFR hasta que la carga organica se remueva un 98%, por accion del

crecimiento de la biomasa producida por la difusién del aire de los compresores.
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Generalmente, el tiempo de residencia del agua residual es de 17 dias, luego es
enviada a un tanque sedimentador donde la biomasa se acumulara formando lodos.
Estos lodos son repartidos en dos corrientes, la mayor parte retornara al reactor y la
fraccion excedente es enviada a una piscina de lodos, donde recibiran un tratamiento

de espesado mecanico para deshidratarlo.
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Plano 3.2 Distribucién de planta propuesta, vista superior

El proyecto se enfoca en reducir el reactor, en vista de que se encuentra
sobredimensionado. Se propone en dividir el reactor en tres secciones (Plano 3.2
Apéndice A Figura 4.2 y Apéndice B Plano 4.2), se implementara un tanque de
ecualizacion para mantener un flujo constante, con una carga organica menor en
comparacion al agua caracterizada. Ademas, considera que dos reactores de mezcla

completa que trabajaran en paralelo empleando un nimero menor de aireadores.
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3.2. Resultados de ingenieria bésica
3.2.1. Tanque ecualizador

3.2.1.1. Dimensionamiento

Tabla 3.3 Pardmetros de salida de agua residual después del pretratamiento

Minimo Promedio Maximo

Parametro Anual Anual Anual Unidad
Volumen del tanque 403 1615 3386 m?
Caudal de salida 164 364 517 m3/dia
DBO homogenizada 1872 3471 9600 mg/L

Carga organica

homogenizada 231 839 4009 kg/dia

Tabla 3.4 Dimensiones del tanque ecualizador

Pardmetro Cantidad ‘ Unidad

Volumen real 1615,00 m?®
factor de seguridad 10,00 %
Volumen disefio 1776,00 m?®
Altura 4,50 m
Area transversal 395,00 m?
Caudal de salida 400,00 | média

DBO homogenizado | 3000,00 mg/L
DQO homogenizado | 5000,00 mg/L
SST homogenizado 600,00 mg/L
TRH 4,44 dias

En la Tabla 3.3 se muestran valores estimados del agua residual a la salida del tanque
ecualizador. Los calculos del disefio del tanque se encuentran descrito en el Apéndice D
Tanque Ecualizador. Para el dimensionamiento se escoge el volumen promedio como
volumen real del tanque, se multiplica por un factor de seguridad del 10%, quedando los

parametros de disefio planteados en la Tabla 3.4.
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Grafica 3.2 Diagrama Carga Orgéanica — Caudal — Tiempo homogenizado
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En la Gréfica 3.2 se observan curvas referentes a la carga organica y al caudal de entrada
al reactor, las cuales se representan con picos altos y bajos. Comparando la situacién
actual, con la esperada implementando un tanque ecualizador, se logra apreciar varias
diferencias significativas; tales como: el flujo constante y disminucion de la concentracion

de DBO, menor tiempo de retencién en el reactor.

3.2.2. Disefio del Reactor

3.2.2.1. Cinéticas de reaccioén

Grafica 3.3 Grafica cinética ecuacion de Eckenfelder
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Estas aguas residuales industriales siguen el primer orden de reaccion, por este motivo

el modelo de Eckenfelder (ecuacion 1.15) fue escogido en conjunto con otras

So —S]
tx

consideraciones para estimar las constantes Y Kg, siendo la variable independiente [
. . 1 . .z
y la variable dependiente o Relacionando la ecuacion de la recta con el modelo de
c

Eckenfelder, los resultados que proporciona la Gréafica 3.3 dan como resultado una
pendiente Y de 0.679 y un intercepto Kq de 0.056.

Gréfica 3.4 Gréfica cinética ecuacion de Monod modificada linealizada
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La ecuacion de Monod modificada y linealizada (ecuacion 1.10) se grafica teniendo una
recta, como se muestra en la Gréfica 3.4. Relacionando la ecuacién de la recta con el
modelo de Monod modificada, se despejan las constantes pmax y Ks, dando los valores

de 1.19 y 2200, respectivamente.
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3.2.2.2. Dimensionamiento del Reactor

Tabla 3.5 Dimensiones del reactor de lodos activados propuesto

Caudal a tratar 400,00 mé/dia
Volumen del reactor 1448,34 m3
Factor de seguridad 10,00 %
Volumen de disefio 1593,00 m3
Numero de reactores 2,00

TRH 7,24 dias
Profundidad 4,50 m
Area transversal 321,85 m?
DBO entrada 3000,00 mg/L
DQO entrada 5000,00 mg/L
SST entrada 600,00 mg/L
Eficiencia de remocion DBO 97,00 %
Produccién de lodos 5083,60 | kg/dia
Edad de lodos 18,50 dias

Utilizando las ecuaciones de disefio encontradas en la seccion 1.4.5.3, junto a las
constantes cinéticas que se mostraron en la seccion anterior, se dimensioné el reactor
de lodos activados con un volumen de 3186.36 m3. Considerando que se implementaran

2 reactores trabajando en paralelo, daran un volumen de 1593.00 m? para cada reactor.

3.2.2.3. Produccién de lodos

Tabla 3.6 Produccién de lodos en el reactor propuesto

Pardmetro Cantidad
Caudal de entrada 400,00 | m¥dia
Edad de lodo 18,50 | dias
SST entrada 600,00 | mg/L
Razdn de recirculado 1,40
Caudal de recirculacion 560,00 | m¥dia
SST salida 5045,42 | mg/L
Produccién de lodos 5083,60 | kg/dia
Caudal en exceso 585,58 | m¥dia
Caudal de purga 25,584 | m¥/dia
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Mediante las ecuaciones de balance de materia de biomasa, y las ecuaciones cinéticas,
se estimaron los resultados referentes a la generacion de lodos, equivalentes a 5.08
toneladas diarias. Sin embargo, la mayor parte de esta produccion retornara al reactor
con un caudal de 585.58 m?/dia, mientras que 25.58 m3/dia se dirigira a la piscina de

lodos para un posterior tratamiento.

3.2.3. Simulacién

3.2.3.1. SIMULINK - MATLAB
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Figura 3.1 Modelo dindmico de la planta propuesta desarrollado en Simulink

La simulacion se realizé en el software Simulink, un subprograma de Matlab, que trabaja

con programacion orientada a bloques, tal como se muestra en la Figura 3.1.
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La programacion cuenta con la representacion grafica es un modelado que consideran
tres ecuaciones diferenciales, las mismas, que son: 1) balances de materia del proceso;
2) balance de sustrato y biomasa; 3) lodo recirculado.

:

/ —
[ [ [ [ [ Sustrato (DBO)
Biomasa recirculado (S3T)

Biomasa/Sustrato (ma/L)

Tiempo (dias)

Gréfica 3.5 Resultados de la simulaciéon dindamica

Las tres curvas que se muestran en la Grafica 3.5 son la representacion grafica de las
soluciones de las ecuaciones diferenciales del balance de masa. La intercepcion entre
las curvas de biomasa (color amarillo) y sustrato (color azul) indican el tiempo de
estabilizacion, equivalente a 1.7 dias, para que el proceso logre al estado estacionario,
cumpliendo con los limites estandarizados por la legislacion como lo demanda el Texto
Unificado de Legislacion Secundaria de Medio Ambiente (TULSMA) Libro VI Anexo 1.
Por el lado del sustrato se llega reducir la demanda bioquimica a aproximadamente
80 mg/L, lo que se encuentra dentro de la norma, Por otro lado, la biomasa alcanza un

equivalente a 3050 mg/L.
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3.2.4. Estimacién de costos

3.2.4.1. Costos de inversion
$25.000,00
$20.000,00
$15.000,00

$10.000,00

Costo (USD)

$5.000,00

Adquisicion Instalacién Inversion total
W Obras Fisicas $18.623,14 $5.400,70 $24.023,84
B Equipos $10.978,79 $4.281,73 $15.260,52

$0,00

Gréfica 3.6 Estimacién de costo de inversién del proyecto

Los costos de inversion de los materiales de construccion se muestran con mas detalles
en el Apéndice E Tabla 4.2, los mismos, que serviran para la implementacion de tres
divisiones que tendra el reactor actual, dando un valor de $18.623,14. Adicionalmente,
se debe de considerar el costo de instalacion de edificaciones segun la Tabla 2.4, es
decir, el valor final antes mencionado se multiplica por el factor 0,29 para procesamiento
de sdlidos vy liquidos, dando una cantidad final de $24.023,84, como se muestra en la
Gréfica 3.6.

Otro costo de inversion que se considera en este proyecto, es la implementacién de tres
agitadores con el fin de que el tanque ecualizador pueda garantizar la homogenizacion
de la carga organica. En el Apéndice E Tabla 4.3 se estimo el costo de importacion de la
unidad auxiliar, considerando el precio de transporte y otros impuestos hasta que llegue
a la empresa, dando un valor de $5.400,70. Adicionalmente, se debe de aumentar el
costo de instalacion, es decir, el valor final antes mencionada se multiplica por el factor
0,39, segun la Tabla 2.4 para procesamiento de solidos y liquidos, equivalente a una
cantidad final de $15.260,52, como se muestra reflejada en la Gréfica 3.6.
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Bajo las consideraciones de reutilizar equipos como bombas y compresores para la

implementacion de este proyecto, se estima el valor de $39.284,36 como inversion total.

3.2.4.2. Costo de mantenimiento y operacion

El costo de mantenimiento se enfoca solo los equipos adquiridos, es decir, los tres
agitadores. El valor inicial de compra se multiplica por el factor de mantenimiento 0.15,

segun la Tabla 2.5, dando un valor de $427,50 por afio.
$12.500,00

$12.000,00

$11.500,00
$11.000,00
$10.500,00 I I
$10.000,00

2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026

Gréfica 3.7 Proyeccidn del costo energético de los agitadores

El costo de operacion indica el valor monetario por cantidad de energia requerida, por lo
gue se necesito representar de manera grafica (Apéndice E Grafica 4.14) que sigue una
tendencia lineal del precio de la energia con respecto a los ultimos 20 afios. La potencia
por cada agitador mecéanico es de 5kW, dando un total de consumo energético por afio
de 115200kW.
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Mediante la ecuacion de la recta, se proyectd el costo energético para un periodo de
estudio de 10 afios, con el fin de estimar el valor monetario que consumiria los agitadores

mecanicos durante el proyecto, como se muestra en el Gréfica 3.7.

3.2.4.3. Flujo de cajay analisis de costo

La validaciéon econdmica del proyecto, se analiz6 mediante el flujo de caja incremental,
con el fin de conocer el periodo en que se recupera la inversion. En este proyecto, no se
comercializa producto alguno, por lo que el Unico ingreso seria el ahorro energético por
la implementacién de la propuesta. El proyecto es rentable, analizando para un periodo
de 10 afios, como se aprecia en el flujo de caja presentado en el Apéndice E, Figura 4.6.
Los resultados del analisis financiero indicaron un VAN de $76.267,97, un TIR de 36% y
un PRI de 2,86 afios. Estos resultados, indican que el proyecto es rentable, la inversion
de equipos y reconstruccion del reactor se recuperaran en 2 afios con 10 meses desde
gue inicie el proyecto. En otras palabras, la implementacion de la propuesta garantizara
una remocion eficaz de la carga organica en un tiempo menor, y asi una reduccion

considerable del costo energético.
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CAPITULO 4

4. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

4.1.Conclusiones

Se realizaron comparaciones entre distintos tipos de reactores existentes,
tomando en cuenta la caracterizacion del afluente, condiciones de operacion
y alcanzar el propésito de optimizar la planta en costos energéticos. El mas
adecuado para lograr los fines propuestos es el reactor de mezcla completa
(CSTR) por aeracion extendida que reemplazaria al reactor actual de flujo

piston.

El afluente fue caracterizado haciendo uso de la base de datos historico del
afio 2018, en parametros y variables tales como: Demanda quimica de
oxigeno, caudal, sélidos suspendidos totales, pH y temperatura. Estos datos
fueron la base para definir la situacién actual de la planta, asi como modelar
la cinética del actual reactor en base a las ecuaciones de disefio planteadas

en el Marco Tedrico.

Se logra estabilizar el caudal de entrada al reactor a 400 m3 y homogenizar el
DBO de entrada a 3000 mg/L, condiciones necesarias para que el reactor
opere en estado estacionario. Adicional esto se busco que la calidad del
efluente del agua tratada esté de acuerdo a los estandares de solidos
suspendidos totales (SST) y demanda bioquimica de oxigeno que establece
el Texto Unificado de Legislacion Secundaria de Medio Ambiente (TULSMA).

Por otro lado, como producto del redisefio del reactor de lodos activados por

aeracion extendida, el espacio sobredimensionado actual es aprovechado,
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realizandose subdivisiones dentro del mismo, con la finalidad de utilizarlo
como tanque ecualizador. Asimismo, se modifica el tipo de operaciéon de la
planta al establecer 2 reactores CSTR de menor volumen, de esta manera se

minimiza costos de inversion.

Se establecié un volumen total requerido, para los 2 reactores CSTR, de
3200 m3; valor que incluye un factor de seguridad del 10%. Lograndose de
esta manera reducir un 45,7% del tamafo original, y en 47,2%. la edad del
lodo (19 dias). Con las variables mencionadas se calculé un TRH de 7,24 dias,
lo que representa una disminucion del 50% en tiempo de residencia.

Finalmente, el reactor provee un agua tratada con 50 mgSST /Ly 90mgDBO /L.

Adicionalmente, se consideré una concentracion de soélidos suspendidos
volatiles (SSV) equivalente a 3027mgSSV /L en el reactor; en comparacion con
el promedio actual, este aumentd un 33%. No obstante, este niumero es
considerablemente reducido, tomando en cuenta la carga de lodos removidos.
En este punto el reactor propuesto genera alrededor de 221,28 kg/dia,

aproximadamente 55% menos de lo liberado en el 2018.

Esto indicaria, en primera instancia, que parte de esta carga no era
aprovechada como recirculado de SST para que el sistema encuentre su
estado estacionario o que la necesidad de recirculado de SST que tenia el
reactor para que se mantenga funcionando era baja debido a que existia una
continua acumulacion de biomasa, por lo que el sistema no funciona en estado

estacionario.
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La eficiencia de remocién mejord, obteniéndose una reducciéon del 1% de
DBO, consecuentemente el consumo energético que se emplea en los
compresores para la difusion aire se ha reducido un 39,22%. Sin embargo, a
este ahorro hay que substraer la energia necesaria para los agitadores
proyectados en el tanque ecualizador. Resultando en un ahorro energético del
14,05%.

El modelado propuesto proyecta una remocion de sustrato del 97,3%, para las
condiciones de operacion planteadas. El valor de DBO en estado estacionario
alcanzado se encuentra por debajo del limite permitido por el Texto Unificado
de Legislacion Secundaria de Medio Ambiente (TULSMA), equivalente a
80mg/L.

Este proyecto considera costos de inversion para las adecuaciones en obras
civiles requeridas ademas de la adquisicion e instalacion de 3 agitadores
mecanicos necesarios para el tanque ecualizador, aproximadamente
$39284,90.

El andlisis econdmico proyectado para un periodo de 10 afios, en un valor
actual neto de $76267,97; con una tasa interna de retorno equivalente al 36%.
Lo que resulta un periodo aproximado de dos afios y 10 meses, para la
recuperacion de la inversién, por lo que se concluye que el proyecto es

rentable.
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4.2. Recomendaciones

Establecer las constantes cinéticas del modelo por medio de experimentacion,
en lugar de usar la base de datos histéricos de la empresa cliente. Con el fin
de tener una perspectiva mas realista en el momento de aplicar los balances

de materia: sustrato y biomasa.

Contratar un operador adicional para aliviar la carga laboral de la planta de

tratamiento de aguas y llevar un control de 24 horas de la misma.

Cambiar los puntos donde de toma muestras para mayor control del reactor,
de igual manera controlar periédicamente los solidos suspendidos volatiles,

sélidos suspendidos totales y nutrientes que ingresan al reactor.

Instalacién de un toma-muestra en la entrada y salida del reactor para facilitar

la caracterizacion del afluente y efluente respectivamente.

Reducir el espacio de la piscina empleado para almacenar el lodo por exceso
generado, y considerar el mismo como expansion y posible ubicacién del

tanque ecualizador propuesto.

Implementar algun proyecto de generacion de biocarbon o biogas a partir de
los lodos generados por exceso en el sistema, de tal manera se generaria
un valor agregado a los mismos, llevando a la empresa hacia una economia

circular.

Implementar un caudalimetro en la salida del efluente para la facilidad de
generacion de futuros andlisis y llevar un control de balances de sustrato y
biomasa en la planta, de tal manera se garantiza el estado estacionario y la

no acumulacion de biomasa o sustrato en el mismo.
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APENDICES

APENDICE A LIMITES DE DESCARGA A UN CUERPO DE AGUA
MARINA (TULSMA, 2015)

Limite maximo

Parametros Expresado como

permisible
Aceite y grasas mg/L 0,3
Arsénico total As mg/L 0,5
Alkil mercurio mg/L No detectable
Aluminio Al mg/L 50
Bario Ba mg/L 50
Cadmio Cd mg/L 0,2
Cianuro total CN- mg/L 0,2
Cobre Cu mg/L 1,0
Cobalto Co mg/L 0,5
Coliformes Fecales bmp/100ml Remocion > al 99,9%
c unidades de Inapreciable en
olor real Color real R
color dilucién:1/20
Cromo hexavalente Cr6 mg/L 0,5
Compuestos fendlicos Expresado como fenol mg/L 0,2

Demanda Bioquimica de

Oxigeno (5 dias) DBOs mo/L 100
Demanda Quimica de Oxigeno DQO mg/L 250
Fésforo Total P mg/L 10
Fluoruros F mg/L 50
H|drocarburo§ Totales de TPH ma/L 20,0
Petréleo
Materia flotante Visible Ausencia
Mercurio total Hg mg/L 0,01
Niguel Ni mg/L 2,0
Nitrégeno Total kjedahl N mg/L 40
Plata Ag mg/L 0,1
Plomo Pb mg/L 0,5
Potencial de hidrégeno pH 6-9
Selenio Se mg/L 0,2
Sdlidos suspendidos totales SST mg/L 100
Sulfuros S mg/L 0,5

Concentracion de

Organoclorados totales
organoclorados totales

mg/L 0,05
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APENDICE B. DIAGRAMAS DE FLUJO DE PROCESOS

CR-101 C-101 C-102 C-103 R-101 CS-101
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Figura 4.1 Diagrama de flujo de procesos de la planta actual

54



CR-101 TK-101

Criba Tangue Compresor

rotatoria  ecualizador

CR-131

Agua
residual
D

C-102 C-103 R-101 R-102 CS-101

Compresor ~ Compresor Reactor Reactor Sedimentador

CSTR 1 CSTR 2 Clarificador

N
v——--g.'c
—Q
0
—0

I X = [ -
o =

_.__._.___._._____.__1_05 - - Tratada

N

"
R ==
Mkl

P-101
Bomba que dirige a la
piscina de lodos

recirculacion al reactor

P-102 P-103 PL-101

Bomba de Bomba de Piscina de lodos

recirculacion al reactor

Figura 4.2 Diagrama de flujo de procesos de la planta propuesta
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APENDICE C. DISTRIBUCION DE LA PLANTA

PISCINA

DE LODOS

planta actu

Plano 4.1 Distribucion
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PISCINA
DE LODOS

- L4 ¥

Plano 4.2 Distribucion de planta propuesta, vista lateral superior
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APENDICE D. CALCULOS
D 1. TANQUE ECUALIZADOR

A partir de la base de datos, se grafica caudal acumulado por cada dia del mes, con
el fin de obtener el volumen del tanque por mes (Tabla 4.1).
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Maximo Minimo

Caudal Carga DBO Carga (0]:]e]

promedio organica entrada organica entrada

[kg/dia] [mg/L] [kg/dia] [mg/L]
Enero 975,3 481,87 1061,60 2203,08 268,65 557,51
Febrero 1651,275 446,00 834,91 1872,00 268,65 602,35
Marzo 2642,48 441,89 1131,48 2560,56 326,11 738,00
Abril 3385,84 487,59 1277,62 2620,26 258,40 529,94
Mayo 1012,2 345,20 846,73 2452,88 314,82 912,00
Junio 1274 303,83 997,16 3282,00 269,97 888,57
Julio 1829,74 223,03 550,39 2467,77 113,32 508,08
Agosto 403,42 237,18 1094,14 4613,09 54,82 231,15
Septiembre 863 163,57 655,81 4009,48 655,81 4009,48
Octubre 1449,5 284,10 699,16 2460,99 115,53 406,67
Noviembre 1782,96 517,48 4967,79 9600,00 235,93 455,92
Diciembre 2107,87 433,58 1521,25 | 3508,54 100,53 231,87
Minimo anual 403 164 550 1872 55 231
Promedio anual 1615 364 1303 3471 249 839
Mdximo anual 3386 517 4968 9600 656 4009

Tabla 4.1 Volumen y carga organica a la salida del tanque ecualizador

En la tabla 4.1 se muestra el volumen, caudal, carga organica y DBO por mes, del 2018. Para
calcular las dimensiones del tanque ecualizador se selecciona la capacidad promedio anual,
con el fin de evitar sobredimensionamiento, es decir, 1615m?3. A esta cantidad, se multiplica
por un factor de seguridad de 10%, dando un valor de 1776m?3, como volumen de disefio. Se

divide para la profundidad de 4.5m, donde un valor de 395m? de area transversal.
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D 2 CONSTANTES CINETICAS

Para los siguientes calculos se procedera a utilizar las siguientes
cinéticas que fueron encontradas mediante regresion lineal de algunos

de la informacion otorgada por la base de datos historico.
Y = 0,679 mgSSV /mgDBO fmax = 1,325d71

K; = 0,054 d"1 K, = 2200 mg/L

Por otro lado, se tiene la fraccion biodegradable de sélidos suspendidos
volatiles inmediatamente después de la generacién en el sistema. Este

valor por lo general es constante:
fb’ = 0,8
Volumen total del reactor de aeraciéon extendida

Datos iniciales

Y = 0,679 mgSSV /mgDBO So = 3000 mgDBO/L
K; =0,054d71 Se =90 mgDBO/L
6. = 18,5dias x, = 3027,25mg/L
Q =400m3/d

Previo al célculo del volumen se calcula la fraccion biodegradable se
soélidos suspendidos volatiles generados en el sistema a una edad del
lodo 6..

f _ fb’
T 14+ (1 - fp)Kab,

~ 0,8
fo =17 (1 - 0,8)(0,054)(18,5)

f» = 0,666

Se estima el valor de la carga organica removida

65



(SO - Se)Q

5= "1000

_ (3000 —90)(400)
T 1000

S; =1164 kg/d
Finalmente se encuentra el valor del Volumen del reactor:

_(1000)Y6,5,
—x, (1 + f,Kq0,)

(1000)(0,679)(18,5)(1164)

V=
(3027,25) (1 + ((0,666)(0,054)(18,5)))

V = 2896,69 m3

Sin embargo, para el estudio en a nivel de disefio, se considera un factor

de seguridad equivalente al 10%, teniendo un volumen de reactor de:
Viiseio = (1 + Factor de seguridad) (V)
Vaiseiio = (1 + 0,1)(2896,69m3)
Viiseno = 3186,36m3 ~ 3200m3

Como ya se planted se considerara 2 reactores, teniendo un volumen

de reactor unitario equivalente a:

4 (diseiio) = 1600m3

Actualmente el reactor tiene una profundidad de 4,5m, por lo que, se el

area del reactor propuesto sera:
Vl(diseﬁo) =Ax*h

_ 1600m3

= 355,6m?
4,5m m

De acuerdo al espacio que se dispone, se destina un ancho equivalente

a 22my largo 16m.
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D 3. PRODUCCION DE LODOS

Se procede a calcular la produccién de lodos que se generaria saliendo
del reactor que estaria dado por la masa de sélidos suspendidos totales
gue salen del reactor, siendo adicionados por los que de por si entran

al sistema.

Antes de ello se requiere encontrar la proporciébn de solidos
suspendidos totales que existen por determinada cantidad de sélidos
suspendidos volatiles, esta relacién se la obtuvo mediante regresion

lineal de los datos historicos de la empresa.
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y =0,5981x
2000 R?=0,9519
1900

1800

SSvV

1700
1600
1500

1400
2200 2400 2600 2800 3000 3200 3400 3600 3800

SST

Gréfica 4.13 Relacién SSV/ SST

SSV

SS—T=0,6

Por lo que si se establecié que se producen 3027,25 mgSSV /L, por lo

que:
_x,  3027,25mgSSV/L 5045,42 mgSST/L
X = (ﬂ) - 0,6 - , " /
SST
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Adicional a esto se procede a calcular el caudal recirculado, para el

disefio del reactor se considera una proporcion de R equivalente a 1,4.
De esta manera:
Q, = RQ = 1,4(400) = 560m3

Para la produccién de lodos se estim6é que como concentracion inicial
de solidos suspendidos totales un equivalente a 600 mg/L, por lo que

se suman las masas de lodo inicial y las que se producirian en el reactor:

P, =P, +P

reactor

1000 1000/ 1000 1000

p— <(Q + Qr)x> . ( Qx, ) B <(400 + 560)(5045,42)) . ((400)(600))
P, = 5083,60 kg/d

A continuacion, se pretende que la concentracion de solidos en el

efluente y caudal de salida sean respectivamente:
Xe = 50mgSST/L
Q, = 374,42 m3/d

Cabe recalcar que la concentracién de solidos totales en el efluente

cumple con estar dentro de los parametros dispuestos por la ley.

Se calcula carga de sélidos suspendidos totales del efluente:

_ Qexe
Carga SS, = 1000
(374,42)(50)
Carga SSe = W = 18,72 kg/d

Se procede a obtener la carga de soélidos suspendidos totales

removidos:
Carga $Syem = P, — Carga SS,
Carga SSy.m = 5083,60 — 18,72 = 5064,88 kg /d
A partir de la proporcién de recirculado se encuentra la concentracion

de solidos recirculado (RASS):
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1
RASS = (1 —)
X + R

1
RASS = (5045,42) (1 + E)

RASS = 8649,29 mgSST/L

Se obtiene un caudal para esa carga removida, denominada como Q,,:

_ Carga §S8;¢7,(1000)
ex RASS

_ 5064,88

G 3
Qex = 54975 = 585,58 m°/d

De este ultimo caudal, se divide en caudal de remocion de lodos y
caudal de recirculado, por lo que se encuentra, el volumen de remocion

de lodos por dias:
Qw = Qex — Or
Q,, = 585,58 — 560
Q,, = 25,58 m3
Por lo que la cantidad de lodos retirados del sistema es equivalente:

(Qw(RASS))
Carga,, = 1000

(25,58)(8649,29)
Carga,, = 1000

Carga,, = 221,28kg/d
Eficiencia de remocion

Adicionalmente, se define la eficiencia de remocién de DBO:

So —

E= x 100

0

_ (3000 — 90)

— 970
3000 X 100 =97%
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D 4.BALANCES DE MATERIA

Se verifican los balances de materia en estado estacionario para
biomasa (general), sustrato (general), biomasa recirculado

(sedimentador), ademas de balance de caudal (general).
Al analizarse en estado estacionario:

dx_O
dt
as _
dt

dx,

dt

Se establece el balance de sustrato general:

Q_Qx_(Qe Quw
dt ~ v7°

Vxe +7xr) + ux — Kgx

Se conoce como ecuacion constitutiva a la ecuacion de Monod, dada

por:

= e ()
ll'l_”max KS+S

Como se conoce que la cinética aplicada para el sistema es de primer

orden, se puede simplificar la expresion anterior por:

l’l‘max)
- s
# (&

Debido a que se considera que K; > S, por lo que:
K+ S ~ K,

De tal manera el balance de sustrato general quedaria expresado como:

dx _Q Q Q H
b - (s ) (5

Pk S)x—de

Como se establece en estado estacionario:
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0= on - (&xe +&xr> + (MS)x — Kgx

v v v K,
400 374,42 25,58
B 2896,7( ) - (2896,7 (50) + 2896,7 28967 (0049 29))

1,
+ (2200 (90)(3027, 25)) — (0,054(3027,25))

De manera similar para el sustrato, en general para todo el sistema:

as Q@ Qe
=SS (5)

Reemplazando y llevandolo a estado estacionario:

Q Qe (:leax )
0=25,— <5, — S
VAL Ky )%

0= 0 (3000) 37442 (90) — 1,32 (90)(3027,25)
~ 2896,7 2896,7 2200(0,679)

Por ultimo, para la biomasa recirculada se genera el respectivo balance:

(50 (e,

Para estado estacionario:

0= (LEQ) (Lot Q.

v Vv Ty e
Por lo tanto:
400 + 560 (5045.42) 25,58 + 560 (8649.29) 372, 50
©2896,7 ' 2896,7 ’ 2896, 7( )
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D 5. POTENCIA DEL AIREADOR

Constantes
DBO =
“_ 1 46 K; = 0,054
DBO
a = 0,85
DBO,
=142
Xb =09
f» = 0,667 0 =1,024
Y =0,679 ¢, =1mg/L

Datos iniciales
V =2897m3
S, =3027,25 kg 0,/d
Q = 400 m3/d
Qumax = 560 m3/d

. Tmax = 50,7°C
Temperaturas de afluente: {Tmin = 25,9°C

h = 4,02msnm

C,(20) = 9,02

Para andlisis del aireador se generan en primer lugar algunas
constantes que se necesitaran para estimar el requerimiento de

oxigeno:

_(DBOu> (DBOu)Y
“=\DBo X

a; = 1,46 — (1,42)(0,679)

a; = 0,496

DBO
bi = ( v
Xp

)fbKd
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b; = (1,42)(0,667)(0,054)
b; = 0,051

Se procede calcular la demanda para sintesis y para respiracion
endogena, la demanda por nitrificacion se desprecia debido a que el

sistema no cuenta con alta cargas de nitrdgeno inicial.
Dgintesis = a;Sy = (0,496)(1164) = 577,13 kg0, /d
DR pnasgena = bix,V = (0,051)(3027,25)(2897) = 449,6 kg0, /d

Teniendo las demandas de sintesis y por respiracion endogena se
calcula el requerimiento promedio de oxigeno dado por la sumatoria de

las cantidades anteriores:

ORgy = Dsintesis + DR.Endégena
OR,, =577,13 +449,6 = 1026,72 kg0, /d

Una vez alcanzado el requerimiento de oxigeno promedio, se disefa el
aireador para un maximo requerimiento de oxigeno, también conocido
como requerimiento de oxigeno en el campo, por lo tanto, se aplica la

siguiente ecuacion:

Q
OTRfield = ( max) ORyy
Qv

560

400) (1026,72)

OTRfie1q = (
OTRfield = 1437,41 kg Oz/d

Después de esto se encuentra el requerimiento de oxigeno
estandarizado también conocido como STOR, valor necesario para el
disefio del aireador que se obtiene a partir del requerimiento de oxigeno

en el campo (OTRyie1q)

OTRfie1a

ﬁfHCS—Cl. . AT-20
c.oec)

STOR =
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Esta magnitud se disefia para la temperatura maxima y minima del agua
del afluente, que influye directamente a la concentracion de saturacion

de oxigeno (Cy):
C,(T) = 14,652 — 0,41022T + 0,007991T2 — 0,000077774T3
A temperatura maxima de T = 50,7°C

€,(50,7) = 14,652 — 0,41022(50,7) + 0,007991(50,7)?
—0,000077774(50,7)3

C5(50,7) = 4,26 mg 0,/L
A temperatura minima de T = 25,9°C

C€(25,9) = 14,652 — 0,41022(25,9) + 0,007991(25,9)?
—0,000077774(25,9)3

C,(25,9) = 8,037 mg 0,/L

Adicional a lo anterior, la ecuacion establece el uso de un factor de

correccion para la altura (fy), cuya formula esta dada por:
=1~ (5350)
Jn = 9450

_q (4,02) _
fu = 9450/ ~

Entonces, se obtiene el requerimiento de oxigeno estandar para una

temperatura maxima:

STOR 145741 2601,2 kg 0,/d
— — = g Uy
(0:85)(1)9(3»226) (1) (0,85)(1,024)50’7_20

Para la temperatura minima se obtiene:

STOR 143741 2128,8 kg 0,/d
— — = ) g 2
(0;85)(1)586337) (1) (0,85)(1,024)25‘9_20

De los resultados anteriores, para el disefio se escoge el mayor valor.
Se procede a encontrar la equivalencia en metros cubicos para la masa

de aire de requerido, por medio de la ecuacién de gases ideales:
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PV = RnT

A una presion ambiental de 101325 Pa, una temperatura promedio de
25°C y se considera una masa molecular Media para el aire de
28,96 kg /mol:

m 2128,8

~ M 2896

= 390,52 kmol/d

- RnT _ (8,314)(390,52)(1000)(25 + 273)
P 101325

— 3
Vyeq = 9548,94 m3/d
Teniendo el valor del volumen, se calcula el valor de volumen de

oxigeno requerido tomando en cuenta la eficiencia de difusion de aire,

el valor mas comuan para este parametro es 25%:

Vieq 954894
E 025

Ry = = 38195,77 m3/d

Por lo general, la literatura dicta un factor de seguridad equivalente al
50%:

Rreqr = (1 + 0,5)Ry;r
Rypq = 42015,35 m3/d
Luego, se realizan las diferentes transformaciones en magnitudes:
Ryeq; = 42015,35m3/d = 0,49 m3/s
Finalmente, la potencia se calcula:

_ Rreaipg(h* + 0,4)
n

Se estiman:
Una densidad del afluente equivalente a 1100kg/m3

Una eficiencia igual a 0,7
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Una profundidad de difusores aproximadamente a 4,5m

Por lo tanto:

b (0,49)(1100)(9,81)(4,5 + 0,4)
B 0,7

P =32984 W = 32,98kW = 44,85HP

Teniendo la potencia que se emplearia, se proyectara la energia que

consumira la propuesta planteada en un afo:
E=P-t
E = (32,98)(365 - 24 - 3600)

E = 20637939 k] = 288944 kWh

D 6. POTENCIA DE AGITADOR

Para el agitador del tanque ecualizador, que se requiere también se
estima la potencia empleada de manera similar a la analizada para el

aireador.

En esta ocasion se obtiene la demanda de oxigeno Unicamente para la
sintesis, en promedio se recibe agua previa al tanque ecualizador con

un DBO de 3400 mg/L por lo que la carga removida es igual a:

_Q(S;—Sf)  400(3400 — 3000)
T 1000 1000

=160 kg 0,/d

Se disefia para un maximo caudal, el maximo caudal que se suele

recibir previo al tanto ecualizador es de 1000 m3/d.

0
OTRyieia = (S2%) OR g,
Qav

OTRyie1q = 217,94 kg0,/d = 9,08kg O,/h

El requerimiento total estandar se lo obtiene de manera similar al

proceso anterior, tomando en cuenta la maxima y minima temperatura:
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9,08
STOR = = 16,43 kg 0,/h

(0;85)(1)9(31226) _ (1) (0,85)(1,024)50‘7_20
STOR 2.08 13,45 kg 0,/h
— — = 1o, g >
(0;85)(1)586(2)37) (1) (0,85)(1,024)25'9_20

Se toma el mayor valor, a continuacion, por tratarse de ser una aireacion
mecanica (agitador) se aplica un factor de consumo de energia (kWh)

por cada kilogramo de oxigeno dosificado.
Eficiencia de oxigenacion = 1,8 kg 0, /kWh

La potencia requerida se la obtiene debido a la division del oxigeno

requerido estandar y la eficiencia:

P—16’43—913kw
1,8 7

En caballos de fuerza, se expresa como:
P=12,41 HP

El nimero de agitadores que se pretende usar son 3 por lo que la
potencia para cada agitador serd de 4,14 HP. Se aplica un factor de
seguridad del 10% y un factor para garantizar mezcla completa del 10%
también. Teniendo una potencia instalada por aireador de 5 HP y total
de 15 HP.

Se proyecta al igual que los difusores el gasto por consumo energético

al ano:
E=P-t

E =(12,41)(365)(24) = 96644 kWh
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APENDICE E ESTIMACION DE COSTOS

Tabla 4.2 Costo de inversién de la implementacién del reactor propuesto

Precio

Unitario Precio Total

Rubros ‘ Unidad Cantidad

Arcilla Semi impremeable (Hidratada om? 420,44 | $ 14,20 $ 597025
compactada)
Reconsformaciéon de Taludes cm? 43287 | $ 7,46 $ 3.229,21
Colocacién de geomembrana cm? 420,44 | $ 9,05 | $ 3.804,98
Malla electrosoldada cm? 6494 | $ 7,94 $ 515,62
Hormigdn simple cm? 64,94 | $ 17,14 | $ 1.113,07
Tuberia de acero al carbén cm 7000,00 | $ 0,57 $ 3.990,00
Total $ 18.623,14

Tabla 4.3 Costo de importacion para el agitador

\ ' Cantidad Precio
Precio FOB $ 2.850,00
Cantidad 3 $ 8.550,00
FLETE 1 $ 900,00

$ 9.450,00

SEGURO $ 18,90
CIF $ 9.468,90
ADVALOREM 5,00% $ 473,45
FODINFA 0,50% $ 47,34
DIVISAS 5% $ 427,50
CUSTODIA 1 $ 150,00
DESPACHO 60,00% $ 231,60
TRANSPORTE 1 $ 180,00
TOTAL $ 10.978,79

Tabla 4.4 Inversion total para implementacion del proyecto

‘ Implementacion Inversion
Edificacion $24.023,84
Equipos $ 15.260,52
Inversion total $ 39.284,36
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Costo energético (USD/kWh)

100,00
90,00 ¢ e
80,00 = .
70,00 o .
60'00 ..................

50,00
y =1,8182x + 53,542

40,00

30,00
0 5 10 15 20

Tiempo (afio)

Gréfica 4.14 Consumo energético por afo

Tabla 4.5 Proyeccidn del costo energético de los agitadores

Ao USD/MWh USD/kWh USD/afio

2019 93,54 0,09 $ 10.776,08
2020 95,36 0,10 $ 10.985,54
2021 97,18 0,10 $ 11.195,00
2022 99,00 0,10 $ 11.404,45
2023 100,82 0,10 $ 1161391
2024 102,63 0,10 $ 11.823,37
2025 104,45 0,10 $ 12.032,82
2026 106,27 0,11 $ 12.242,28
2027 108,09 0,11 $ 12.451,74
2028 109,91 0,11 $ 12.661,19
2029 111,72 0,11 $ 12.870,65
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Tabla 4.6 Flujo de caja incremental del proyecto propuesto

ANO 2019 2020 2021 2022 2023 2024 2025 2026 2027 2028 2029
Carga inicial actual (ton/afio) 394,57 417,47 440,37 463,27 486,18 509,08 531,98 554,89 577,79 600,69
Carga final actual (ton/afio) 7,89 8,35 8,81 9,27 9,72 10,18 10,64 11,10 11,56 12,01
Remocion actual (ton/afio) 386,67 409,12 431,56 454,01 476,45 498,90 521,34 543,79 566,23 588,68
» $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Costo produccion actual 43.358,41 45.875,20 48.391,99 50.908,78 53.425,57 55.942,36 58.459,15 60.975,94 63.492,73 66.009,52
Carga inicial propuesta
(ton/afio) 187,15 198,02 208,88 219,74 230,61 241,47 252,33 263,20 274,06 284,92
Carga final propuesta (ton/afio) 5,61 5,94 6,27 6,59 6,92 7,24 7,57 7,90 8,22 8,55
Remocion propuesta (ton/afio) 181,54 192,08 202,61 213,15 223,69 234,23 244,76 255,30 265,84 276,38
y $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Costo produccion propuesto 13.231,54 13.999,59 14.767,63 15.535,67 16.303,71 17.071,75 17.839,79 18.607,83 19.375,87 20.143,91
. $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Ahorro de produccion 30.126,86 31.875,61 33.624,36 35.373,11 37.121,86 38.870,61 40.619,36 42.368,11 44.116,86 45.865,61
$ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Costos 12.003,58 12.213,04 12.422,50 12.631,95 12.841,41 13.050,87 13.260,32 13.469,78 13.679,24 13.888,69
o $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Depreciacion 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16
. $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Utilidad Antes de Impuestos 16.907,12 18.446,41 19.985,71 21.525,00 23.064,29 24.603,59 26.142,88 27.682,17 29.221,47 30.760,76
$
Impuestos $ -1$ -1$ -1$ -1- $ -8 -1 8 -1 8 -1 8 -
. ) $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Utilidad Después de Impuestos 16.907,12 18.446,41 19.985,71 21.525,00 23.064,29 24.603,59 26.142,88 27.682,17 29.221,47 30.760,76
o $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Depreciacion 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16 1.216,16
$
Inversidn 39.284,36
$
Inversidn por capital de trabajo | 19.642,18
Recuperacioén de capital de S
trabajo 19.642,18
$
Ingreso neto por venta de A.F. 5.762,61
. . s - $ $ $ $ $ $ $ $ $ $
Flujo de caja neto 58.926,54 18.123,28 19.662,57 21.201,86 22.741,16 24.280,45 25.819,74 27.359,04 28.898,33 30.437,62 57.381,71
$ - $ - $ - $ $ $ $ $ $ $ $
Acumulada 58.926,54 40.803,27 21.140,70 61,17 22.802,33 47.082,78 72.902,52 100.261,56 | 129.159,89 | 159.597,51 | 216.979,22
Tasa de descuento (TMAR) 13,00%
$
VAN 76.267,97
TIR 36%
PRI 2,86 | afios
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