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RESUMEN 

En este trabajo se hizo una evaluación exergética de una planta de tratamiento de aguas y 

lodos residuales con cogeneración eléctrica que recibe los efluentes de una planta 

procesadora de sardina y atún. Para ello, se hizo una revisión de los datos históricos de 

operación de dos años, se recopiló la información técnica necesaria para la evaluación de la 

planta y se estimó la información faltante mediante modelos matemáticos y con un 

simulador de procesos químicos y biológicos. 

Luego de realizar el balance de exergía de los subprocesos, se determina que es necesario 

buscar maneras de aumentar la carga orgánica que se remueve en los procesos anaerobios 

y de mejorar el aprovechamiento de la energía del biogás; además de disminuir el consumo 

de energía eléctrica. 

Para mejorar el funcionamiento del reactor anaerobio UASB, se modela su funcionamiento 

en el ámbito termofílico y se determina que la energía que se podría extraer del biogás no 

es suficiente para alcanzar la temperatura de operación en este régimen; y que se debería 

realizar pruebas de laboratorio para determinar el aumento real en la producción de biogás 

al aumentar en pocos grados la temperatura de operación. 

Además, se determina que las concentraciones de GyA y SST alimentadas al UASB están 

cercanas al límite, por lo que se recomienda mejorar el funcionamiento de los DAF 1 y 

Autoclave, así como limpiar el tanque igualador con regularidad. 

Con respecto al sistema de aireación de los lodos activos, se determina un potencial de 

ahorro de un 64% de energía con sólo realizar una limpieza adecuada de los difusores. 

También se recomienda optimizar el flujo de recirculación interna para ahorrar energía y 

mejorar la desnitrificación. 

Se compara el ahorro de dinero de distintas opciones de aprovechamiento del biogás y se 

determina que la opción más rentable es hacer una reparación profunda al motor de 

combustión interna ya existente, luego de reubicarlo en un sitio resguardado de los ácidos 
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que se generan en los reactores biológicos. Se estima que la inversión se pagaría en menos 

de un año. Además, se valora la posibilidad de utilizar biogás como sustituto de 

combustibles fósiles y se determina que se ahorra más dinero que con la opción anterior, 

por lo que se deberá proceder con el diseño detallado. 

Con respecto a los motores eléctricos de la planta, se determinó cuáles motores se debe 

cambiar por motores de eficiencia premium y cuáles es mejor esperar a que se averíen para 

sustituirlos ya sea por motores premium o de alta eficiencia. El ahorro potencial por cada 

una de estas sustituciones es de US$ 2.794, US$ 36 y US$ 1.393 anuales, respectivamente. 

Se recomienda realizar los análisis de rigor en el CSTR, con el fin de optimizar el proceso. 
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CAPÍTULO 1 INTRODUCCIÓN 

1.1 Justificación del proyecto 

El Balance Energético Nacional (Molina Soto, 2012) muestra que el sector industrial es el 

segundo mayor consumidor de energía en Costa Rica, después del sector transporte, con un 

consumo del 17,3% de la energía eléctrica y el 24,9% de la energía total producida en el 

país. Además, indica que no se aprovechó el 21% de la energía total, donde se destaca el 

biogás como la fuente de energía menos aprovechada, con apenas un 42,8% utilizado de los 

7 TJ producidos.  

La Estrategia Nacional de Cambio Climático (2009) menciona la importancia de invertir en 

generación de energía con fuentes renovables y en mejorar la eficiencia energética, como 

los ejes fundamentales para cumplir los objetivos planteados en este sector. Además, señala 

el papel fundamental y la participación activa que debe tener el sector privado para lograr 

una generación del 100% con fuentes renovables. En este sentido, la captura y uso del 

metano derivado del tratamiento de las aguas residuales, puede constituir un gran aporte al 

cumplimiento de los objetivos para la carbono neutralidad.  

Cabe mencionar que la digestión anaerobia (proceso para producir biogás) ha venido 

tomando importancia por la demanda creciente y precio de los combustibles fósiles. Se 

considera una biotecnología importante para ayudar a construir una sociedad sostenible, 

pues genera energía y protege el medio ambiente. Aunque es un proceso lento, con 

operación y desempeño a veces inestables, la producción se ha hecho competitiva tanto en 

eficiencia como en costos. (Zhongtang & Schanbacher, 2009)  

Alimentos Prosalud, S.A (antes Sardimar, S.A.), mediante procesos de filtración, floculación, 

flotación, digestión anaerobia y aerobia, da tratamiento a un promedio de 663m3/día de 

agua residual con el fin de cumplir con la normativa legal vigente y mitigar el impacto 

ambiental de su proceso productivo. Además, produce energía eléctrica al aprovechar la 

energía que se libera en la combustión del biogás que sale de sus reactores anaerobios.  
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Puesto que el tratamiento de aguas y lodos residuales constituye un costo de producción, se 

deben destinar esfuerzos para aumentar su eficiencia. En la actualidad, los criterios más 

comúnmente aceptados de eficiencia energética, están basados en la segunda ley 

termodinámica. Además, el análisis exergético se utiliza como el método más natural para 

medir el desempeño de sistemas químicos y de energía (Juraščík, Suez, & Ptasinski, 2010). 

Sin embargo, el uso del concepto de exergía en análisis de procesos se limita todavía, hasta 

cierto grado, a la academia (De Jong, Keuken, Van der Pol, Den Dekker, & Kerckhoffs, 1996) 

y existe todavía una gran incertidumbre sobre la manera en que se calcula la exergía de las 

aguas residuales (Hellström, 1997). 

Con este proyecto se pretende evaluar el sistema de tratamiento de aguas residuales de 

dicha empresa desde un punto de vista exergético para determinar la energía que se 

aprovecha y la que se pierde en cada etapa del proceso de tratamiento de aguas y lodos 

residuales, con el fin de proponer modificaciones que permitan aumentar la eficiencia del 

sistema y disminuir tanto su factura energética como su impacto ambiental. 

1.2 Limitaciones 

La principal limitación del proyecto fue la falta de información confiable sobre el estado y 

funcionamiento de los equipos, cultura típica de los países en vías de desarrollo. Entre ellos 

cabe destacar que: 

 Los datos históricos de los parámetros de operación de la planta presentan errores 

de fórmula y de digitación. Se hizo un esfuerzo por eliminar estas anomalías pues 

afectan la exactitud de valores promedio de estos parámetros y dificultan la 

obtención de resultados congruentes entre sí para utilizarlos en las simulaciones y 

los balances de masa y exergía. 

 La medición de la concentración de grasas y aceites (GyA), nitrógeno amoniacal y 

ácidos grasos volátiles (AGV) se realiza sólo una vez por semana, por lo que no es 

posible indagar los cambios en el comportamiento de los reactores que ocurren día 

a día. 
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 Hay un vacío de información sobre las condiciones de los flujos de entrada y salida 

del reactor CSTR, lo cual hace imposible realizar su análisis exergético.  

 No hay datos sobre las condiciones de los flujos de entrada y salida del sistema de 

lodos activos. Para compensar esto, se hizo una simulación de los reactores 

anóxicos, aerobio y del sistema de flotación de lodos de estos reactores. Aunque 

dicha simulación ofrece resultados congruentes, son tan solo una aproximación a 

los valores reales. 

 No se han calibrado los medidores de flujo de biogás en un largo tiempo. Se 

comparó la carga orgánica removida con la cantidad de metano producido y se hizo 

los ajustes pertinentes para que no exceda el máximo valor posible. 

 La composición del biogás no se mide desde 2009. Se hicieron intentos por realizar 

una actualización de esta medición, mas el costo del análisis y la falta de recursos no 

permitieron llevarla a cabo. 

 No se sabe con exactitud la eficiencia de varias bombas y motores pues se han 

realizado modificaciones a los equipos que no se han documentado, las placas de 

algunos están deterioradas y no son legibles, además la información provista por los 

fabricantes de los equipos, en especial de los agitadores, no es suficiente para 

realizar los cálculos. Por ende, se realizaron estimaciones según modelos 

matemáticos y valores reportados en la literatura. 

 No se conoció con exactitud el verdadero consumo de potencia de los sopladores ni 

de la bomba de recirculación en la desnitrificación por la gran dificultad de acceso a 

los paneles de control de los mismos.  

 No se supo con exactitud la presión que generan las bombas del tratamiento 

preliminar, ni la de las bombas de lodos, por falta de manómetros instalados en la 

tubería de descarga de estos equipos. Fue necesario estimar las pérdidas de presión 

en las tuberías.  

Cabe mencionar que los modelos existentes para simular el comportamiento de un UASB 

son muy elaborados y requieren software especializado para su implementación. Además, 

hubo gran dificultad para encontrar la manera de determinar la exergía química de las aguas 
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residuales pues éste es un tema novedoso y la Universidad de Costa Rica tiene acceso 

limitado a los documentos que se han publicado sobre el mismo. Fue necesario recurrir 

bibliotecas de otros países con las que el Sistema de Bibliotecas, Documentación e 

Información de la Universidad de Costa Rica (SIBDI-UCR) tiene convenios. 

1.3 Alcances 

Se analizaron los valores de operación de la planta en el período comprendido entre el 

16/10/2011 y el 12/08/13. El análisis incluyó los procesos y operaciones unitarias de las 

etapas de tratamiento preliminar, tratamiento primario y secundario del agua residual, así 

como de las operaciones unitarias para las que se logró obtener información suficiente del 

sistema de tratamiento de lodos. Se excluyó del análisis los equipos aguas abajo del tanque 

de lodos, así como los equipos del sistema de reúso del agua residual, pues la información 

sobre estos equipos es dispersa y poco concluyente. Además, se considera que casi no 

afectan la eficiencia general del sistema. 

1.4 Metodología  

En la realización de este trabajo se alcanzaron los siguientes objetivos  

1.4.1 Objetivo general 

Realizar una evaluación exergética del sistema de tratamiento de aguas y lodos residuales 

con generación eléctrica de una planta procesadora de alimentos 

1.4.2 Objetivos específicos 

 Caracterizar el sistema de análisis 

 Recopilar los datos necesarios para calcular la eficiencia termodinámica y el trabajo 

perdido en el proceso, tales como flujos másicos, composición química, 

temperatura y presión de las corrientes, consumo eléctrico de los equipos, entre 

otros 
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 Realizar una simulación fidedigna del sistema con un simulador de procesos en 

versión de prueba 

 Seleccionar las partes del proceso susceptibles de mejora 

 Plantear opciones para mejorar la eficiencia termodinámica de las partes 

seleccionadas del proceso 

 Estimar la rentabilidad simple de las alternativas de mejora planteadas 
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CAPÍTULO 2 PARÁMETROS DE CALIDAD DEL AGUA 

Como lo indican Tchobanoglous, Burton y Stensel (2004), la calidad del agua determina el 

tipo de actividad para la cual es aprovechable y está asociada a sus características físicas, 

químicas, microbiológicas y radiológicas. En el caso de las aguas residuales, estas 

propiedades determinan el impacto ambiental que podrían tener en caso de no ser 

tratadas, el tipo de tratamiento que requieren para minimizarlo y los cuidados necesarios 

para operar correctamente un sistema de tratamiento. A continuación se definen algunos 

parámetros de calidad de agua considerados de interés en el presente trabajo. 

2.1 Concentración de sólidos 

En la siguiente tabla se muestran métodos para medir la concentración de sólidos presentes 

en el agua residual, según su tipo: 

Cuadro 2.1: Métodos de medición de concentración de sólidos presentes en aguas 
residuales 

Tipo de sólido Descripción 

Sólidos totales 
Materia que se obtiene como residuo después de someter al agua a un proceso de 
evaporación entre 103 y 105 °C 

Sólidos volátiles 
Fracción de sólidos orgánicos que se oxida y se transforma en gas a 550±50°C. 
Permiten estimar la estabilidad biológica de fangos de aguas residuales 

Sólidos fijos Fracción inorgánica (minerales) que permanece en forma de cenizas a 550±50°C. 

Sólidos 
suspendidos 
totales 

Parte de los sólidos totales retenida en un filtro de fibra de vidrio (filtro Whatman 
GF/C), con un tamaño nominal de poro de 1,2 µm o en un filtro de membrana de 
policarbonato 

Sólidos 
coloidales y 
disueltos 

Fracción filtrable de los sólidos totales. Los sólidos disueltos están compuestos de 
moléculas orgánicas e inorgánicas de iones en disolución. Los sólidos coloidales 

están compuestos por partículas de materia de tamaño entre 0,001 y 1 m; y para 
su determinación se debe complementar la sedimentación con un tratamiento 
previo de oxidación biológica o coagulación. 

Sólidos 
sedimenables 

Sólidos que sedimentan en el fondo de un recipiente cónico (cono de Imhoff) en el 
transcurso de un período de tiempo que suele ser 60 minutos. Constituyen una 
medida aproximada de la cantidad de fango que se obtendría de la decantación del 
agua residual. 
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2.2 Temperatura 

La temperatura del agua influencia en gran medida el desarrollo de la vida acuática, las 

reacciones químicas y velocidades de reacción, así como la aptitud del agua para su uso. Al 

aumentar la temperatura, disminuye la solubilidad de gases como el oxígeno.  

Cuadro 2.2: Intervalos de temperatura típicos para las bacterias 

Tipo de bacteria Intervalo de temperaturas, °C Intervalo óptimo de temperatura, °C 

Criófilas (-10) a 30 12 a 18 
Mesófilas 20 a 50 25 a 40 
Termófilas 35 a 75 55 a 65 

 

2.3 Densidad 

La densidad de un agua residual es su masa por unidad de volumen. La densidad depende 

de la temperatura y la concentración total de sólidos en el agua residual. Cabe mencionar, 

que la densidad de las aguas residuales que no contienen grandes cantidades de residuos es 

prácticamente la misma que la del agua pura a la misma temperatura.  

2.4 Materia orgánica 

Se estima que cerca del 75% de los sólidos en suspensión y del 40% de los sólidos filtrables 

de un agua residual son de naturaleza orgánica. La materia orgánica está compuesta por 

sólidos de origen animal, vegetal y humano, que están constituidos principalmente de 

carbono, hidrógeno, oxígeno y elementos menores. Los principales grupos de sustancias 

orgánicas presentes en las aguas residuales son las proteínas (40-60%), los carbohidratos 

(25-50%), y las grasas y aceites (10%). 

2.4.1 Proteínas  

Hay proteínas solubles e insolubles en agua. Todas contienen carbono, oxígeno, hidrógeno y 

una cantidad elevada de nitrógeno (alrededor del 16%). Por este motivo son las 

responsables principales de la presencia de nitrógeno en las aguas residuales. En muchos 

casos también contienen azufre, fósforo y hierro. 
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2.4.2 Carbohidratos  

Los carbohidratos contienen átomos de carbono en múltiplos de seis, e hidrógeno y oxígeno 

en proporción 2:1. Los hay solubles en agua, como los azúcares, e insolubles como los 

almidones.  

2.4.3 Grasas y aceites (GyA) 

Las grasas animales y los aceites son el tercer componente en importancia de los alimentos. 

El contenido de grasa se determina por extracción de la muestra con algún solvente 

orgánico en que la grasa sea soluble. Las grasas se encuentran entre los compuestos 

orgánicos más difíciles de digerir por bacterias. Están compuestas por alcohol (ésteres) o 

glicerol (glicerina), y ácidos grasos. 

2.4.4 Determinación del contenido de materia orgánica 

Para medir el contenido orgánico, se realizan ensayos de laboratorio de demanda 

bioquímica de oxígeno (DBO), demanda química de oxígeno (DQO) y carbono orgánico total 

(COT). Adicionalmente, se puede determinar la demanda teórica de oxígeno (DTeO) a partir 

de la fórmula química de la materia orgánica. 

2.4.5 Demanda bioquímica de oxígeno (DBO) 

La DBO consiste en determinar la disminución del oxígeno disuelto que consumen los 

microorganismos en la degradación de la materia orgánica. La incubación se realiza por un 

período de 5 días a 20 °C. 

Durante el proceso de hidrólisis de proteínas se produce materia no carbonosa, como el 

amoniaco. Existen dos grupos de bacterias autótrofas capaces de oxidar el amoniaco a 

nitrito y luego a nitrato, que necesitan un período de 6 a 10 días para consumir oxígeno en 

cantidad apreciable, pero que si se encuentran en cantidades suficientes en el agua, pueden 

interferir en la medición de la DBO5,20. 
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Las limitaciones de esta prueba incluyen el hecho de que sólo se midan los productos 

orgánicos biodegradables, que el ensayo no tenga validez estequiométrica; así como la 

necesidad de una concentración elevada de bacterias activas y aclimatadas, de 

pretratamiento cuando haya residuos tóxicos, de reducir el efecto de microorganismos 

nitrificantes y de un periodo de tiempo arbitrario y prolongado para la obtención de 

resultados. 

2.4.6 Demanda química de oxígeno (DQO) 

Para determinar la DQO se emplea un agente químico fuertemente oxidante en medio ácido 

para la determinación del equivalente de oxígeno de materia orgánica que puede oxidarse. 

El agente oxidante más utilizado es el dicromato de potasio en presencia de sulfato de plata 

como catalizador a temperatura alta. La DQO de un agua residual es mayor que su 

correspondiente DBO. En muchos tipos de aguas residuales es posible establecer una 

relación entre la DBO y la DQO, lo cual puede ser de gran utilidad pues el ensayo tarda 

pocas horas. 

2.5 Nitrógeno y fósforo 

El nitrógeno y el fósforo son esenciales para el crecimiento de los microorganismos, por lo 

que se les llama nutrientes o “bioestimuladores”. El contenido total de nitrógeno está 

compuesto por nitrógeno orgánico, amoniaco, nitrito y nitrato. El contenido de nitrógeno 

orgánico y amoniacal se puede determinar por el método Kjeldahl, pero basta con hervir 

previamente el agua para conocer sólo el contenido de nitrógeno orgánico. La 

preponderancia de nitrógeno en forma de nitratos en un agua residual indica que el residuo 

se ha estabilizado con respecto a la demanda de oxígeno. 

Las formas más frecuentes en las que se presenta el fósforo en soluciones acuosas incluyen 

el ortofosfato, el polifosfato y los fosfatos orgánicos. 
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2.6 Potencial de hidrógeno 

El pH es un indicador de la concentración del ión hidrónio, H+. Se define como: 

                 (1) 

El valor óptimo para el agua es de 7 y se considera pH neutro. Valores mayores se 

consideran básicos; y menores, ácidos. 

2.7 Alcalinidad 

La alcalinidad de un agua residual es provocada por la presencia de hidróxidos, carbonatos y 

bicarbonatos de calcio, magnesio, sodio, potasio o amoniaco. La alcalinidad ayuda a regular 

los cambios de pH producidos por la adición de ácidos. La concentración de alcalinidad es 

importante cuando se emplean tratamientos químicos, biológicos y cuando haya que 

eliminar el amoniaco mediante arrastre con aire. 

NTK 

Nitrógeno 
amoniacal 

Nitrógeno 
orgánico 

Biodegradable 

Particulado Soluble 

No 
biodegradable 

Particulado Soluble 

Figura 2.1: Fraccionamiento del nitrógeno en aguas residuales (Tchobanogous, Burton, & 
Stensel, 2004) 
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2.8 Azufre  

El azufre es fundamental en la estructura de las proteínas. El ion sulfato se encuentra 

disponible, de forma natural tanto en la mayoría de las aguas de abastecimiento como en el 

agua residual. En condiciones anaerobias, las bacterias reducen los sulfatos a sulfito y 

sulfuro de hidrógeno (H2S). Cabe mencionar que si la concentración de sulfuros excede los 

200 mg/L, se puede alterar el desarrollo normal de los procesos de tratamiento biológicos. 

Posteriormente, los sulfuros pueden formar ácido sulfhídrico, que es corrosivo. 

2.9 Gases 

Los gases que con mayor frecuencia se encuentran en las aguas residuales son el nitrógeno, 

el oxígeno, el dióxido de carbono, el sulfuro de hidrógeno, el amoniaco y el metano. Los tres 

últimos proceden de la descomposición de la materia orgánica presente en las aguas 

residuales. 

El oxígeno disuelto es necesario para la respiración de los microorganismos aerobios y otras 

formas de vida, pues por debajo de 1 mg/L de oxígeno disuelto se generan zonas 

anaerobias. La cantidad de oxígeno disuelto en el agua depende de su solubilidad, la 

temperatura, la presión parcial en la atmósfera y la pureza del agua. Por ejemplo, los 

cloruros disminuyen la solubilidad del oxígeno en agua. (Orozco Jaramillo, 2005) 

2.10 Detergentes 

Los detergentes reducen la tensión superficial del líquido en el cual se encuentran disueltos. 

Entre el 20%-30% de los detergentes está constituido por tensoactivos o surfactantes. Éstos 

constan de una cadena polar alifática, que es hidrofílica (soluble en agua) y una aromática 

que se caracteriza por ser hidrofóbica (insoluble en agua). Esta dualidad hace que tiendan a 

acumularse en la interfase líquido-gas, con sus grupos hidrofílicos polares dentro de la 

película de líquido, y sus cadenas no polares dentro de la fase gas. En aguas residuales, esto 

retrasa el proceso de difusión de oxígeno; de ahí la importancia de conocer su 

concentración. (CORNARE, 2014) 
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Los tensoactivos aniónicos son los más destacados, entre muchas sustancias naturales y 

sintéticas, que muestran actividad al azul de metileno; de los cuales cabe destacar a los 

alquilbencenosulfonatos (LAS) como los más ampliamente usados en la elaboración 

detergentes. Por ende, para su determinación, se extrae el surfactante con cloroformo y se 

le agrega el azul de metileno (colorante catiónico). Éste forma una sal de color azul cuando 

reacciona con surfactantes aniónicos, cuya concentración es proporcional a la absorbancia 

de la mezcla a 652 nm. Debido la falta de especificidad del método, los materiales 

determinados son designados simplemente como sustancias activas al azul de metileno 

(SAAM) (CORNARE, 2014). 

Los jabones que responden al método SAAM son aquellos que contienen sales alcalinas con 

ácidos grasos de 10 a 20 átomos de carbono, que aunque de naturaleza aniónica son 

débilmente ionizados. (CORNARE, 2014) 
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CAPÍTULO 3 MARCO LEGAL PARA LAS AGUAS RESIDUALES EN COSTA RICA 

A continuación, se hace una breve reseña sobre la legislación relativa a aguas residuales en 

Costa Rica. 

3.1 Constitución Política de Costa Rica 

El artículo 50 de la Constitución Política de Costa Rica establece que “toda persona tiene 

derecho a un ambiente sano y ecológicamente equilibrado (…).El Estado garantizará, 

defenderá y preservará ese derecho.” 

3.2 Ley General de Salud 

En relación con lo que indica la Constitución Política, la Ley General de Salud Nº 5395 de 

1973 prohíbe contaminar cualquier tipo de agua mediante la alteración de sus 

características físicas, químicas y biológicas, que la hagan peligrosa para la salud de las 

personas, de la fauna terrestre y acuática o inservible para uso humano. Además, se 

necesita un permiso del Ministerio de Salud para descargar cualquier tipo de desecho que 

contamine las agua o el medio ambiente. 

3.3 Ley Orgánica del Ambiente 

El artículo 65 establece que “las aguas residuales de cualquier origen deberán recibir 

tratamiento antes de ser descargadas en ríos, lagos, mares y demás cuerpos de agua; 

además, deberán alcanzar la calidad establecida para el cuerpo receptor, según su uso 

actual y potencial y para su utilización futura en otras actividades.” 

3.4 Reglamente de Vertido y Reuso de Aguas Residuales 

El reglamento define dos tipos de aguas residuales: ordinarias y especiales. Las primeras son 

las generadas por las actividades domésticas humanas, mientras que las segundas son aguas 

residuales de tipo diferente al ordinario. El reglamento establece los parámetros universales 

de análisis obligatorio en aguas residuales de tipo ordinario y especial, así como una lista de 
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actividades para las que se deben analizar parámetros adicionales. Estipula los respectivos 

límites de vertido según el destino de las aguas (cuerpos receptores o alcantarillado 

sanitario). Indica que el Ministerio de Salud aceptará un intervalo de variación que será 

establecido por los límites de confianza al 95% del respectivo parámetro. 

También establece las condiciones para el reúso de las aguas residuales y los parámetros de 

análisis según su tipo, la frecuencia mínima con que se deben realizar las mediciones 

rutinarias y los análisis periódicos; así como el tipo de laboratorio y personal que los debe 

realizar, según el tipo de agua residual. Prohíbe la dilución de aguas, el uso incorrecto del 

alcantarillado pluvial y sanitario, el vertido de lodos residuales y el vertido de materias 

peligrosas o radioactivas. Asímismo, estipula que para los efectos del Reglamento “los 

métodos de referencia para el muestreo y análisis de aguas residuales serán los incluidos en 

la última edición del ‘Standard Methods for the Examination of Water and Wastewaters’ de 

acuerdo al Decreto Nº 25018-MEIC, publicado en La Gaceta Nº 59 del 25 de marzo de 1996.”  

Cuadro 3.1: Límites permisibles para parámetros universales de análisis obligatorio de aguas 
residuales vertidas 

Parámetro 
Límite de vertido en un 

cuerpo receptor 
Límites de vertido en 

alcantarillado sanitario 

DBO ≤50 mg/L ≤300 mg/L 
DQO 5,20 ≤150 mg/L ≤750 mg/L 

Sólidos suspendidos ≤50 mg/L ≤300 mg/L 
Sólidos sedimentables ≤1 ml/l ≤5 ml/l 

Grasas/aceites ≤30 mg/L ≤50 mg/L 
Potencial hidrógeno 5≤ pH ≤ 9 6≤ pH ≤ 9 

Temperatura 15°C ≤ T ≤ 40°C 15°C ≤ T ≤ 40°C 
Sustancias activas al azul de metileno ≤5 mg/L ≤5 mg/L 

 

3.5 Reglamento de Creación de Canon Ambiental por Vertidos 

Este reglamento “es un instrumento económico de regulación que se fundamenta en el 

principio de ‘quien contamina paga’ y que pretende el objetivo social de alcanzar un 

ambiente sano y ecológicamente equilibrado(…) a través del cobro de una contraprestación 

en dinero a quienes usen el servicio ambiental de los cuerpos de agua, bien de dominio 

público, para el transporte, la dilución y eliminación de desechos líquidos originados en el 
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vertimiento puntual; los cuales pueden generar efectos nocivos sobre el recurso hídrico, los 

ecosistemas relacionados, la salud humana y las actividades productivas.” El canon se cobra 

sobre la carga contaminante neta vertida, medida en kilogramos, de los parámetros de 

contaminación. 

Cuadro 3.2: Límites máximos para parámetros complementarios de análisis obligatorio de 
aguas residuales vertidas 

Parámetro 
Límite de vertido en 
un cuerpo receptor 

Límite de vertido en 
alcantarillado sanitario 

Materia flotante Ausente ------- 
Mercurio 0,01 mg/L 0,01 mg/L 
Aluminio 5 mg/L ------- 
Arsénico 0,5 mg/L 0,5 mg/L 

Bario 5 mg/L ------- 
Cadmio 0,1 mg/L 0,1 mg/L 

Cloro residual 1 mg/L 1 mg/L 
Cromo 1,5 mg/L 2,5 mg/L 

Cianuro total 1 mg/L 2 mg/ l 
Cianuro libre 0,1 mg/L  

Cianuro libre en el cuerpo receptor fuera del área 
de mezcla disociable en ácido débil 

0,5 mg/L ------- 

Cobre 0,5 mg/L 2 mg/L 
Plomo 0,5 mg/L 0,5 mg/L 
Estaño 2 mg/L  

Fenoles y cresoles 1 mg/L 5 mg/L 
Níquel 1 mg/L 2 mg/L 

Zinc 5 mg/L 10 mg/L 
Plata 1 mg/L 3 mg/L 

Selenio 0,05 mg/L 0,2 mg/L 
Boro 3 mg/L 3 mg/L 

Sulfatos ------- 500 mg/L 
Fluoruros ------- 10 mg/L 
Cloruros ------- 500 mg/L 

Color (pureza) 15% 15% 
Fosfatos 25 mg/L 25 mg/L 

Nitrógeno total 50 mg/L 50 mg/L 
Sulfitos 1 mg/L 1 mg/L 
Sulfuros 25 mg/L 25 mg/L 

Hidrocarburos 10 mg/L 20 mg/L 

Sumatoria de los compuestos órganofosforados 0,1 mg/L 0,1 mg/L 

Sumatoria de los carbamatos ------- 0,1 mg/L 

Sumatoria de los compuestos órganoclorados 0,05 mg/L 0,05 mg/L 
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CAPÍTULO 4 TRATAMIENTO DE AGUAS Y LODOS RESIDUALES INDUSTRIALES 

En este capítulo se hace una descripción general de las etapas que comprende el 

tratamiento de aguas residuales y del funcionamiento de las operaciones y procesos 

unitarios involucrados en dichas etapas. A pesar de la gran variedad de tratamientos 

tecnológicamente disponibles para tratar las aguas residuales, se detallan sólo aquellos 

relevantes a este proyecto.  

4.1 Etapas del tratamiento de las aguas residuales 

Como lo indican Tchobanoglous, Burton y Stensel (2004), los contaminantes presentes en el 

agua residual pueden eliminarse por operaciones unitarias físicas así como procesos 

unitarios químicos y biológicos. Estos procesos se pueden agrupar según el orden o etapa de 

tratamiento en que se utilizan mayormente con el fin de simplificar su aplicación y 

selección. 

4.1.1 Tratamiento preliminar 

Consiste en la eliminación de los constituyentes de las aguas residuales cuya presencia 

pueda provocar problemas de mantenimiento y funcionamiento en procesos posteriores, 

operaciones y sistemas auxiliares. Entre ellos están la eliminación de sólidos gruesos y finos, 

la flotación para eliminar grasas y aceites, y el desarenado para la eliminación de la materia 

en suspensión gruesa que pueda causar obstrucciones en los equipos y desgaste excesivo de 

los mismos. 

4.1.2 Tratamiento primario 

Éste consiste en eliminar una fracción de los sólidos en suspensión y de la materia orgánica 

del agua residual mediante operaciones como tamizado, flotación y sedimentación. El 

efluente del tratamiento primario suele contener una cantidad considerable de materia 

orgánica y una DBO alta. 
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4.1.3 Tratamiento secundario 

Éste se enfoca en la eliminación de los sólidos en suspensión y de los compuestos orgánicos 

biodegradables, aunque a menudo se incluye la desinfección como parte del tratamiento 

secundario. Comprende el tratamiento biológico con lodos activados, reactores de lecho fijo 

y sistemas de lagunaje; el control y eliminación de nutrientes como nitrógeno y fósforo por 

medios químicos, biológicos o una combinación de ambos; y las operaciones de 

sedimentación o flotación necesarias para recircular el contenido de biomasa. 

4.1.4 Tratamiento terciario o avanzado 

Éste se define como el nivel de tratamiento más allá del tratamiento secundario 

convencional, para la eliminación de constituyentes de las aguas residuales que merecen 

especial atención, como nutrientes, los compuestos tóxicos y los excesos de materia 

orgánica o de sólidos en suspensión. Se suele usar también coagulación química, floculación 

y sedimentación seguida de filtración y carbón activado. También se puede recurrir a 

intercambio iónico u ósmosis inversa para eliminar iones específicos.  

4.2 Operaciones unitarias físicas 

4.2.1 Tamizado 

Es un tratamiento preliminar que consiste en hacer pasar el agua por orificios de menos de 

15 mm capaces de retener los sólidos finos existentes en el agua residual. Los hay de tipo 

fijo y rotatorio, ya sea con limpiado manual o automático.  

4.2.2 Flotación por aire disuelto 

Se utiliza sistemas de flotación, en combinación con procesos de coagulación y floculación, 

para separar del agua sólidos de baja densidad, partículas líquidas oleaginosas (grasas, 

aceites, fibras, etc.) y los lodos resultantes del proceso de digestión aerobia. Como lo indica 

Ramalho (1996), el proceso de flotación consiste en presurizar el agua residual entre 2 y 4 

atm, en presencia de aire para que se sature. Luego, el agua saturada pasa a través de una 
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válvula, lo que genera la formación de micro-burbujas que se asocian a los sólidos y líquidos 

en suspensión y los elevan hasta la superficie, de donde se remueven con sistemas 

mecánicos de rascado superficial. El líquido clarificado se retira cerca del fondo.  

Según Nemerow (1977), los porcentajes de remoción de sólidos en suspensión de un DAF 

son mayores al 90%. Se puede tener una carga de 98-146 kg/m2-d sin adición de reactivos, 

pero se puede llevar hasta 290 kg/m2-d con adición de reactivos, si se desea conseguir una 

concentración mínima de 4% de sólidos. 

Coagulación y floculación en los procesos de flotación 

Las partículas coloidales en dispersión poseen una carga superficial que genera fuerzas de 

repulsión entre ellas. Cuanto mayor es su carga y menor su tamaño, mayor su estabilidad. 

Las partículas de aceite, por ejemplo, adquieren su carga negativa al atraer a los iones 

hidroxilo del agua. Por su parte, las proteínas o los microorganismos la obtienen mediante la 

ionización de los grupos amino o carboxilo.  

Un parámetro importante en estas dispersiones es el “potencial Z”, el cual se define como la 

diferencia entre la carga eléctrica del medio y la de los coloides estables que se resisten a la 

coagulación en partículas mayores. La coagulación busca reducir este potencial y neutralizar 

la carga neta (generalmente negativa) de los coloides mediante la adición de un exceso de 

iones con carga opuesta (Nemerow, 1977) para que se puedan adherir entre sí y formar 

partículas mayores. (Davis & Masten, 2005) 

Para provocar la agregación de partículas se pueden adicionar electrolitos o bases o ácidos 

fuertes, polielectrolitos (polímeros con monómeros ionizables) que al unirse a las partículas 

formen puentes entre ellas; o bien, productos químicos que formen iones metálicos 

hidrolizados. Para la coagulación primaria, se suelen utilizar polielectrolitos catiónicos. 

(Tchobanogous, Burton, & Stensel, 2004)  

Los productos químicos más comúnmente utilizados en la coagulación química son sulfato 

de alúmina, sulfato ferroso, sulfato férrico, cloruro férrico y una mezcla de sulfato férrico y 
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cloruro férrico. El sulfato de aluminio es más efectivo en vertidos con compuestos 

carbonosos, mientras que los sulfatos de hierro lo son más cuando hay una gran cantidad de 

proteínas en las aguas. Cabe mencionar que los electrolitos trivalentes son 729 más 

efectivos que los monovalentes. Sin embargo, los polielectrolitos poseen más sitios activos 

por molécula, tienen la posibilidad de actuar como iones cargados positivos o negativos, 

requieren menores dosis y son más fáciles de almacenar. Como los electrolitos y los coloides 

reaccionan fácilmente a cambios de pH, éste se debe tomar en cuenta al seleccionar el tipo 

de coagulante a utilizar. En el caso de mezcla rápida de productos químicos como 

floculantes o coagulantes, el mezclado puede durar 30 segundos o menos. (Nemerow, 

1977). 

4.2.3 Homogenización  

La homogenización se realiza en un tanque con capacidad para amortiguar las variaciones 

de volumen o concentración del afluente, lo cual genera un caudal uniforme o casi uniforme 

aguas abajo. Además, reduce los problemas originados por el fango, las espumas y las 

cargas de choque, diluye las sustancias inhibidoras y estabiliza el pH. Esto mejora la mayoría 

de las operaciones y procesos sucesores e incrementa el rendimiento de las plantas de 

tratamiento sobrecargadas. La homogenización se suele ubicar entre el tratamiento 

primario y los tratamientos biológicos para mejorar el funcionamiento de los segundos. 

Para determinar el tamaño del tanque, se necesita analizar la acumulación de caudal a lo 

largo del día. Además, se debe tomar en cuenta el volumen adicional necesario debido al 

funcionamiento continuo de los equipos de agitación (que no permite el vaciado total del 

tanque), las corrientes de recirculación que desemboquen en el tanque y la posibilidad de 

emergencias y cambios no previsibles en los caudales diarios. (Tchobanogous, Burton, & 

Stensel, 2004) 

4.2.4 Aireación en los procesos de digestión aerobia 

Como lo indica Ramalho (1996), en los procesos biológicos aerobios, la aireación se encarga 

de suministrar el oxígeno necesario para la oxidación de materia orgánica del agua residual 
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y de mantener el nivel de turbulencia adecuado para lograr concentraciones relativamente 

uniformes en toda la masa líquida. 

Para suministrar el aire u oxígeno puro se utilizan sopladores de desplazamiento positivo, 

centrífugos o de abanico. Las presiones de descarga varían entre 48 y 52 kPa. Los de 

desplazamiento positivo de lóbulo rotatorio se usan para flujos menores a 425 m3/min. Para 

dispersar el aire en el sistema se utilizan aireadores de burbujeo o superficiales. Éstos se 

evalúan según su rendimiento (cociente entre los flujos de oxígeno transferido y el 

suministrado) y su capacidad de oxigenación (flujo másico que transfiere por unidad de 

volumen). Según el proceso, el tiempo medio de aireación está entre 6 y 24 horas.  

4.3 Procesos unitarios biológicos 

Los tratamientos biológicos se llevan a cabo por cultivos mixtos de bacterias, hongos, 

protozoos, rotíferos y algas. Se utilizan para eliminación de materia orgánica carbonosa, 

nitrificación, desnitrificación, eliminación de fósforo, coagulación de sólidos coloidales no 

sedimentables y para estabilización la materia orgánica. Alrededor del 80% de las bacterias 

está compuesta por agua. El 20% restante (18% materia orgánica y 2% de materia 

inorgánica) está compuesto de la siguiente manera (Tchobanogous, Burton, & Stensel, 

2004):  

Cuadro 4.1: Constituyentes mayores de las células bacterianas (Tchobanogous, Burton, & 
Stensel, 2004) 

Constituyente Porcentaje másico en base seca 

Proteína 55% 
Polisacáridos 5% 

Lípidos 9,1% 
ADN 3,1% 
ARN 20,5% 

Otros (azúcares, aminoácidos) 6,3% 
Iones inorgánicos 1% 
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Cuadro 4.2: Composición química elemental de las células bacterianas (Tchobanogous, 
Burton, & Stensel, 2004) 

Elemento Porcentaje másico en base seca 

Carbono 50% 
Oxígeno 22% 

Nitrógeno 12% 
Hidrógeno 9% 

Fósforo 2% 
Azufre 1% 
Potasio 1% 
Sodio 1% 
Calcio 0,5% 

Magnesio 0,5% 
Cloro 0,5% 
Hierro 0,2% 
Otros 0,3% 

 

4.3.1 Digestión aerobia 

La digestión aerobia consiste en airear el agua residual en un tanque abierto. Posterior al 

proceso, es necesario un proceso de separación de lodos (principalmente compuesto por 

microorganismos) ya sea por flotación con aire disuelto o sedimentación. Los factores a 

tener en cuenta en el análisis de los digestores aerobios incluye el tiempo de retención 

hidráulico, los criterios de carga del proceso, las necesidades de oxígeno, los requerimientos 

energéticos para el mezclado y las condiciones ambientales. 

Normalmente, se recircula el 20% de los lodos. Si hay mayor cantidad de lodos, se elimina 

más DQO y aumentan los requerimientos de aire y nutientes. Además, es importante 

considerar la edad de los lodos pues cuando están viejos son más pesados y tienden a 

mineralizarse y a estar faltos de oxígeno, por lo que son menos activos. Se ha establecido 

que la eliminación de la DBO es mayor del 90% cuando las cargas son menores de 300 g de 

DBO/kg de sólidos en suspensión. Sin embargo, algunos autores indican que la carga de 

DQO se limita a 0,56 kg/m3 de tanque (Nemerow, 1977). 

La temperatura y el pH tienen un papel importante en estos procesos. El pH óptimo para el 

crecimiento bacteriano está entre 6,5 y 7,5 (Tchobanogous, Burton, & Stensel, 2004). 
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Para controlar la población de organismos filamentosos que disminuyen el rendimiento del 

proceso, se recomienda un valor mínimo de F/M=2,27 kg de DBO/kg de SSV. 

4.3.2 Digestión anaerobia 

La digestión anaerobia o biometanación es la descomposición microbiana controlada de 

materia orgánica en ausencia de aire para producir biogás: una mezcla de contenido 

calórico medio compuesta de dióxido de carbono (30-40%), metano (60-70%), sulfuro de 

hidrógeno, hidrógeno (5-10%), nitrógeno (4-6%) y vapor de agua, que se puede quemar sin 

tratamiento sustancial (Wise, Wentworth, & Ashare, 1979). 

La digestión anaerobia consta de tres etapas o tipos de reacciones químicas y bioquímicas, a 

saber: hidrólisis, fermentación o acidogénesis, y metanogénesis. Las variables más 

importantes de las que depende son: el tiempo de retención de sólidos, el tiempo de 

retención hidráulico, la temperatura, la capacidad de amortiguamiento (alcalinidad), el pH, 

la presencia de sustancias inhibidoras, y la biodisponibilidad de nutrientes y trazas de 

metales (Metcalf & Eddy, Inc., 2004). 

La alimentación de un digestor anaerobio debe tener los nutrientes principales, carbono, 

nitrógeno, fósforo y azufre en la proporción indicada por la fórmula empírica de la biomasa 

producida anaeróbicamente, C5H7O2NP0,06S0,1. Un balance inadecuado o la falta de algún 

nutriente puede reducir considerablemente la producción de metano. Se considera que la 

relación C:N más adecuada está entre 25 y 32. En caso de exceso o carencia de nitrógeno, se 

corre el riesgo de toxicidad por amoniaco o retraso en el crecimiento bacteriano, 

respectivamente. Para fines prácticos, se ha propuesto la relación DQO:N:P en 800:5:1 como 

un mínimo en que se obtienen resultados satisfactorios. Cabe mencionar que los desechos 

de pescado suelen tener razones C:N entre 3 y 4, contenidos de humedad de 75-80% y entre 

un 70-85% de sus sólidos totales suelen ser sólidos volátiles (Braun, 2007). 

Existen dos ámbitos favorables de temperatura para la fermentación anaerobia: el mesófilo 

(30-45°C) y el termófilo (50-65°C). La digestión termófila ofrece varias ventajas sobre la 
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digestión mesófila, como mayores tasas de reacción que reducen el tamaño de los reactores 

(o aumenta su capacidad instalada), mejor destrucción de patógenos y mejores 

características de deshidratación. Entre las limitaciones, se encuentran sensibilidad extrema 

de los organismos al ámbito definido de temperatura, requerimientos energéticos mayores 

en comparación con el proceso mesófilo y mayores sólidos sobrenadantes (Tchobanogous, 

Burton, & Stensel, 2004).  

La efectividad de los digestores anaerobios aumenta cuando cuentan con calefacción y 

agitación suplementarias, alimentación homogenizada, y espesamiento del lodo antes de la 

digestión. (Water Environment Federation, 2003). En reactores con agitación, el tiempo de 

retención hidráulico suele ser de 15 días o menos. Los digestores termofílicos permiten 

cuadruplicar la carga orgánica que procesan al pasar de 35 a 55°C. (Ghosh & Klass, 1981) 

Las bacterias metanogénicas utilizan hidrógeno, acetato y dióxido de carbono para la 

generación de metano. La alcalinidad debe estar entre 1.000 y 5.000 mg/L, el pH entre 6,6 y 

7,6. 

Reactor anaerobio de flujo ascendente  

El reactor anaerobio de flujo ascendente (RAFA ó UASB, por sus siglas en inglés) es un tipo 

de digestor anaerobio donde la alimentación del agua residual se hace por la parte inferior 

del reactor a través de tubos con orificios distribuidos longitudinalmente para distribuir el 

flujo. El agua fluye hacia arriba a través de un lecho de gránulos de lodo activo. Los gases 

producidos y el flujo de entrada generan agitación interna. El gas asciende hacia la parte 

superior del reactor donde se encuentran unos deflectores que encauzan el gas hacia 

bóvedas ubicadas encima del reactor. Parte del gas se adhiere a los flóculos y los hace 

ascender hasta los deflectores, donde se separan el gas de los flóculos, y éstos regresan al 

manto. 

Korsak (2008) indica que la agitación excesiva del lecho disminuye la eficiencia del sistema 

por un aumento del retromezclado. Además, reporta que un tamaño de gránulo 
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excesivamente grande puede desacelerar el proceso porque hace que la degradación ocurra 

sólo en la superficie del gránulo. En general, para mantener el manto de fango en 

suspensión, es necesario que la velocidad de flujo ascendente tenga un valor entre 0,6 y 

0,9m/h. Usualmente tienen DQO a la entrada de 5.000 a 15.000 mg/L, 4-12 horas de 

retención hidráulica, 4-12 gDQO/L-d y eliminan 75-85% de la DQO. (Tchobanogous, Burton, 

& Stensel, 2004) 

4.3.3 Nitrificación biológica 

Como lo indican Tchobanogous, Burton, & Stensel (2004), la remoción de nitrógeno se 

puede llevar a cabo mediante un proceso biológico de dos etapas: nitrificación y 

desnitrificación. En comparación con otras tecnologías, la remoción biológica del nitrógeno 

es la más económica y, por ende, la más utilizada.  

La nitrificación es la eliminación de la demanda de oxígeno del amoniaco mediante la 

oxidación aerobia del ión amonio a nitrito y luego a nitrato. Dos grupos diferentes de 

bacterias autótrofas, que requieren bastante oxígeno, llevan a cabo este proceso. 

Aproximadamente, se necesitan 4,3mg de O2 y 8,64 mg de HCO3
- por cada mg de nitrógeno 

amoniacal oxidado a nitrógeno en forma de nitrato. Para que el proceso se lleve a cabo es 

indispensable que haya oxígeno disuelto por encima de 1-2 mg/L para que éste no sea el 

reactivo limitante. (Yoon, 2011)  

Además, estos microorganismos necesitan, CO2 y nutrientes para crecer, así como trazas de 

elementos. Las bacterias requieren alrededor de 12,2 g de nitrógeno y 2,3 g de fósforo por 

cada 100 g de biomasa. En los casos que haya suficiente potencial de sustancias inhibidoras 

en el agua residual, se recomienda colocar un clarificador para disminuir la DBO del flujo 

entrante. Se ha determinado en cultivos puros que las siguientes concentraciones de 

elementos traza, en mg/L estimulan el crecimiento bacteriano: Ca=0,5; Cu=0,01; Mg=0,03; 

Mo=0,001; Ni=0,10 y Zn=1,0.  
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Entre las sustancias tóxicas se encuentran solventes orgánicos, aminas, proteínas, taninos, 

compuestos fenólicos, alcoholes, cianatos, éteres, carbamatos y benceno. La nitrificación 

también se inhibe por amoniaco libre (no ionizado) y por ácido nítrico no ionizado. El efecto 

de estos inhibidores varía según el pH, la temperatura y la concentración total de 

compuestos que contengan nitrógeno. Se recomienda que el pH esté entre 7,5-8,6. 

4.3.4 Desnitrificación biológica 

La desnitrificación es la reducción anóxica del nitrato a óxido nítrico, a óxido nitroso y a 

nitrógeno gaseoso, con consumo de materia orgánica. La mayoría de las bacterias 

involucradas en este proceso son organismos aerobios facultativos que tienen la capacidad 

de usar tanto oxígeno como nitrato o nitrito; incluso algunas llevan a cabo la fermentación 

en ausencia de nitrato u oxígeno. El parámetro crítico en estos procesos es el oxígeno 

disuelto, pues por encima de 0,5mg/L suprime el sistema enzimático necesario para que 

ocurra la desnitrificación.  

Estas bacterias obtienen la energía para su crecimiento de la conversión de nitrato en 

nitrógeno gas, pero necesitan una fuente de carbono para la síntesis celular. En caso de que 

la desnitrificación sea precedida por nitrificación (nitrificación postanóxica), puede ser 

necesario disponer de una fuente externa de carbono como tejido celular, agua residual 

cruda, metanol o algún acetato. El caso contrario se denomina nitrificación preanóxica y 

consiste en utilizar un reciclo interno para llevar los nitratos creados en el proceso de 

nitrificación en la zona aerobia, junto con el licor de mezcla, al afluente de la zona anóxica. 

En estas circunstancias, la cantidad de nitratos potencialmente removidos depende del flujo 

de reciclo y la DBO del afluente. Como regla general, se estima que se necesita 4g de DBO 

por gramo de NO3 removido. 

En la desnitrificación se da un aumento de la alcalinidad. El pH óptimo está entre 7 y 8. El 

lodo tiene entre 12-30 kg/m3 de sólidos secos y su peso específico es 1,005 (Dyson, 2013). 
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4.4 Tratamiento de lodos 

Ramalho (1996) indica que el lodo resultante de los procesos biológicos, con un contenido 

considerablemente inferior de materia orgánica, se conoce como lodo estabilizado. Este es 

fundamentalmente biomasa en exceso producida en el proceso biológico. Los objetivos 

principales de la estabilización son: reducción o eliminación de olores molestos, reducción 

del volumen de líquido o peso de sólidos a tratar en operaciones sucesivas y reducción de 

microorganismos patógenos en los lodos. 

4.4.1 Digestión anaerobia 

La digestión anaerobia es el método más utilizado para tratar los sólidos. El paso limitante 

es la producción de metano por tratarse de las bacterias más escasas y susceptibles a 

cambios. (Nemerow, 1977) La mayoría de los procesos están diseñados para operar en el 

ámbito mesofílico de temperatura (30-38°C), pero se han desarrollado sistemas termofílicos 

(50-57°C) y sistemas mixtos en varias etapas. La alcalinidad debe estar entre 2.000-5.000 

mg/L. La alimentación se puede hacer intermitentemente en ciclos de 30-120 min. Estudios 

recientes indican que la digestión mesofílica en dos etapas produce lodos más estables, con 

menos olores y más fáciles de concentrar. 

4.4.2 Filtro de bandas 

Los espesadores de filtros de banda por gravedad se utilizan para el tratamiento de lodos 

crudos y digeridos. El equipo consiste en una banda que se desplaza sobre unos rodillos 

accionados por un motor de velocidad variable. El lodo se acondiciona con polímero y se 

conduce a una cámara de distribución/alimentación situada en un extremo de la unidad. 

Esta cámara se utiliza para distribuir el lodo uniformemente a lo ancho de la banda móvil, 

mientras el agua escurre a través de ella y se lleva hasta el extremo de descarga. Durante el 

recorrido por la banda, una serie de cuchillas cortan y forman surcos en el lodo para que el 

agua liberada del lodo pase a través de la banda. Una vez eliminado el lodo espesado, la 

banda pasa a un ciclo de lavado.  
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4.5 Aprovechamiento del biogás 

En plantas grandes, el gas de la digestión anaerobia se puede utilizar como combustible 

para calderas y motores de combustión interna. El agua de las calderas se puede usar para 

calentar el reactor anaerobio o algún otro punto del proceso. Por su parte, los motores de 

combustión interna se pueden acoplar a bombas, sopladores o generadores, ya sea para 

bombear el agua de desecho, para producir aireación o para generar electricidad que se 

puede aprovechar en la planta o vender a la compañía eléctrica. El agua de enfriamiento del 

motor se puede utilizar para calentar el digestor. Sin embargo, cabe mencionar que para el 

uso de biogás en motores de combustión, se debe tener cuidado de que no haya 

enfriamiento por debajo del punto de condensación. (Tchobanogous, Burton, & Stensel, 

2004) 

4.5.1 Purificación del biogás 

Según sea la concentración de sulfuro de hidrógeno, nitrógeno, partículas y vapor de agua 

presentes en el biogás, se debe limpiar éste en una torre húmeda o seca (p.e. limaduras de 

hierro) antes de que se pueda usar en un motor de combustión interna. Concentraciones de 

sulfuro de hidrógeno en exceso de aproximadamente 100 ppm por volumen, pueden 

requerir la instalación de equipo de remoción de sulfuro de hidrógeno (Metcalf & Eddy, Inc., 

2004). En la mayoría de los casos se aplica desulforización biológica por medio de adición 

controlada de aire en el espacio gaseoso del digestor, lo que promueve la proliferación de 

bacterias que oxidan el H2S en azufre elemental y sulfato. En estos casos se debe tener 

cuidado de no alcanzar la concentración de mezcla explosiva (Braun, 2007). 

Para aumentar su poder calórico, se puede remover el dióxido de carbono del biogás. Esta 

operación consume entre un 3-6% de la energía del biogás, pero se ha demostrado que 

transportar biogás purificado puede resultar en mayor eficiencia energética global 

(Petersson & Wellinger, 2009). 
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Como lo indica Grande (2011), existen muchas tecnologías comerciales para purificar el 

biogás y su costo es similar. Las técnicas más importantes son absorción física y química, 

adsorción y membranas. La absorción física y la química se llevan a cabo en columnas de 

absorción y requieren regeneración del solvente utilizado en otra columna a mayor 

temperatura. La absorción física con agua como solvente es la más común y, aunque 

requiere secado del gas luego del proceso, permite eliminar tanto del CO2 como el H2S y 

alcanzar purezas de hasta un 97-98%. Otros solventes utilizados en este proceso son 

metanol, Selexol, Rectisol, Genosorb y Morphysorb. En la absorción química se suele utilizar 

aminas como solvente; sin embargo este proceso implica mayores costos energéticos, por lo 

que se utiliza cuando se requiere pureza mayor al 98%. Por otra parte, Braun (2007) indica 

que el uso de algunos químicos, como el poliglicoléter, resulta en procesos energéticamente 

más eficientes. 

La adsorción es el segundo método más empleado para purificar el metano. Consiste en 

comprimir el biogás a una presión entre 4-10 bar e introducirlo a una columna que contiene 

el adsorbente. Este es un sólido poroso con área superficial alta, como carbón activado, 

zeolitas y titanosilicato, que cuando se satura, se debe regenerar o aprovechar como 

combustible sólido. Para evitar deterioro del adsorbente se puede remover el H2S antes de 

someter el gas a este proceso. (Welliger, 2009)  

El proceso con membranas, luego de comprimir el gas a una presión de aproximadamente 

16 bar, permite obtener una corriente de gas permeado (dióxido de carbono, agua y 

amoniaco) y otra de gas retenido (metano con hasta 90% de pureza).  

4.5.2 Calefacción de los digestores 

Se han utilizado varios métodos de calefacción para los digestores anaerobios como 

inyección de vapor e intercambiadores de calor internos y externos. Los intercambiadores 

externos son los más populares por su flexibilidad y facilidad de mantenimiento de las 

superficies de intercambio calórico. Serpentines internos tienden a fallar por la formación 

de una torta externa que se debe remover, de lo contrario se debe vaciar el biodigestor para 
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limpiarlo. La temperatura del suministro de agua caliente al intercambiador se mantiene 

entre 50 y 62°C. 

En caso de inyectar el vapor directamente al proceso, se produce dilución. Además, la 

considerable cantidad de agua para la producción de vapor, los costos del agua cruda y el 

ablandamiento encarecen el proceso (Water Environment Federation, 2003). Para calcular 

los requerimientos energéticos de un digestor se reportan distintos coeficientes de 

transferencia de calor en la literatura, lo que implica una escogencia cuidadosa. 

4.5.3 Pérdidas energéticas en los digestores anaerobios 

Conforme el tamaño del digestor aumenta, las pérdidas de calor por conducción 

disminuyen. Éstas dependen del tamaño del reactor, la geometría y la conductividad 

térmica de la cimentación. En los sistemas de hoyo o de trinchera de escala intermedia (50-

1.000 m3), la pérdida de calor a través de la tierra que les rodea es inestable y depende del 

tiempo, pero se estima en aproximadamente un 10% del valor calórico del gas producido. 

En digestores de menor escala (≤ 50 m3) con calefacción, las pérdidas térmicas son altas 

respecto al contenido calórico del gas producido. La situación se debe analizar más 

profundamente para determinar el tamaño por encima del cual resulta práctico calentar y 

aislar, y por debajo del cual lo más práctico es dejar que la temperatura tienda a ser la del 

ambiente y se estabilice en la situación cinética que se obtiene en estas condiciones. 

(Monroy H. & Viniegra G., 1981)  



30 

 

CAPÍTULO 5 MODELADO DE PROCESOS DE INTERÉS QUE INTERVIENEN EN LA 

PLANTA 

5.1 Ecuaciones bioquímicas 

Existe una teoría conocida como “bioenergética” que permite estimar los coeficientes 

estequiométricos de las reacciones bioquímicas. Ésta aplica los principios termodinámicos a 

las reacciones biológicas al considerar el piruvato como compuesto intermedio en la síntesis 

celular; y las energías libres de Gibbs de las hemireacciones de oxidacion/reducción, para 

procesos autótrofos y heterótofos. Se puede encontrar más información en Tchobanogous, 

Burton, & Stensel (2004). 

Cuadro 5.1: Composición química utilizada para representar moléculas orgánicas según la 
teoría bioenergética 

Compuesto Composición 
Biomasa C5H7O2N 

Grasas y Aceites C8H16O 
Proteínas C16H24O5N4 

 

5.2 Cinética del crecimiento bacteriano 

Existen varios modelos para modelar la cinética del crecimiento bacteriano. El más antiguo 

es el modelo de Monod, el cual toma en cuenta la máxima tasa de crecimiento bacteriano, 

m, y el grado de inhibición de la reacción debida a sustancias tóxicas presentes en el medio 

mediante la constante Ks. Se ha determinado que esta expresión pierde exactitud en 

cultivos mixtos en medios heterogéneos y no toma en cuenta la etapa de adaptación de las 

bacterias al medio. Por ello, se han desarrollado otras expresiones cinéticas, como las que 

se muestran en el cuadro siguiente. Sin embargo, la cinética de Monod es la más estudiada y 

utilizada en el modelado matemático de sistemas biológicos de tratamiento de aguas 

residuales (Parsamehr, 2012). 
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Cuadro 5.2: Modelos cinéticos para el crecimiento bacteriano (Parsamehr, 2012) 

Autor Modelo 

Monod       

 

    
 

Moser       

  

     
 

Contois       

 

     
 

Andrews 
      

 

     
  

  

 

 

5.3 Modelado matemático de un UASB 

Se pueden identificar tres zonas en el interior de un UASB: lecho, manto y separador gas-

líquido (SGL). Se ha propuesto modelos que describen en mayor o menor grado el 

comportamiento de un UASB, entre los que se destaca el planteado por Kalyuzhnyi et al. 

(2006) quienes desarrollaron un modelo aplicable a los componentes sólidos, líquidos y 

gaseosos, pero consta de 35 variables, por lo que es poco confiable. Se puede encontrar una 

recopilación de estos modelos en Rodríguez Gómez (2011). Se muestra a continuación un 

extracto con los modelos más relevantes para este proyecto. 

Cuadro 5.3: Distribución del volumen de un UASB 

Sección Fracción del espacio total 

Separador sólido-líquido 0,15-0,30 
Manto 0,20-0,30 
Lecho 0,30-0,60 

 

Algunos modelos suponen que la degradación de la materia sigue una cinética de Monod, o 

bien, que el proceso está regido por la dispersión de sustrato dentro de los gránulos que 

sucede por la velocidad ascensional del fluido.  

Para modelar el lecho, Pritchettt y Dockery (2001) aplicaron un modelo unidimensional de 

lecho fijo con desprendimiento de biomasa. Wu y Hickey (1997), por su parte, modelaron el 

lecho como un CSTR y el manto como un PFR, considerando sólo la degradación de materia 
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que ocurre en el lecho. Sin embargo, Narnoli y Mehrotra (1997) notaron la importancia que 

tiene el manto para el proceso y determinaron que aquí se da una disminución gradual de la 

concentración de biomasa y del tamaño del gránulo, pero en el lecho no. En esta misma 

línea de análisis, Parsamehr (2012) planteó un modelo que toma en cuenta lo que ocurre en 

el manto y su interacción con el lecho, al considerar que el lecho y el manto son dos CSTR en 

serie, y el SGL es un PFR con dispersión en el que no ocurre reacción. Inclusive, Rodríguez 

Gómez (2011) propuso un modelo con cinco o más CSTR en serie, argumentando que así se 

representa de manera sencilla la dispersión dentro del UASB. Sin embargo, según los 

resultados obtenidos por Gomes, Singhal, Praveen, & Ramachandran (1998) con su modelo 

de dispersión axial para el lecho y el manto, un UASB se puede representar con sólo dos 

zonas, sin perder exactitud. Korsak (2008) y Rodríguez Gómez (2011) redujeron aún más la 

cantidad de reactores y mostraron que todo el conjunto se puede modelar con solamente 

un reactor con dispersión axial. 

5.4 Modelado de la flotación por aire disuelto (DAF)  

Según Tchobanoglous, Burton y Stensel (2004), la flotación depende de la superficie de las 

partículas, la concentración de sólidos, la cantidad de aire de saturación, la velocidad 

ascensional de las partículas y la carga de sólidos. La eficacia de la flotación por aire disuelto 

depende principalmente del valor de la relación entre el volumen de aire liberado en la 

despresurización y la masa de sólidos en el efluente (A/S) necesario para obtener un 

determinado nivel de clarificación. Para los espesadores de fangos esta relación varía entre 

0,005 y 0,060 mL/mg. 

La relación entre el cociente A/S y la solubilidad del aire, la presión de trabajo y la 

concentración de sólidos en el fango para un sistema en el que sólo el caudal de 

recirculación que se encuentra presurizado es: 

 

 
 

            

    
    (2) 

Donde A/S es la relación aire-sólidos, mL aire/mg sólidos; sa es la solubilidad del aire, mL/L; 
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f es la fracción de aire disuelto a la presión P (generalmente 0,8); P es la presión 

atmosférica, atm; Sa es la concentración de sólidos en el fago, mg/L, R el caudal de 

recirculación m3/día; Q el caudal del líquido mezcla, m3/d; y 1,3 es el peso específico del aire 

en mg/mL a 20°C, 1 atm. 

Para burbujas con un diámetro menor de 130 µm, se puede determinar su velocidad 

ascensional mediante la Ley de Stokes. Las partículas de aire suelen estar cargadas 

negativamente y pueden interactuar con las cargas de los coloides o partículas en 

suspensión. Por ende, la efectividad de la operación depende de la adhesión de burbujas a 

los contaminantes suspendidos y a las estructuras de flóculos. Además, la temperatura de 

los vertidos industriales es un factor de suma importancia pues determina la solubilidad del 

aire en el agua (Nemerow, 1977). 

5.5 Aireación  

La teoría que explica el proceso de transferencia de gases es la de la doble capa, según la 

cual hay dos capas en la interfase gas-líquido que proporcionan la mayor resistencia al paso 

de moléculas de una fase a otra. 

La transferencia de oxígeno se puede modelar mediante la Ley de Fick. Si se supone que el 

valor del coeficiente de difusión es constante en la interfase y se divide la expresión entre el 

volumen, al agrupar términos e incluir la velocidad de utilización de oxígeno (VUO), se 

obtiene: 

  

  
                        (3) 

 Donde C es la concentración de contaminantes, KL el coeficiente de transferencia de 

oxígeno, a el área de contacto interfacial por unidad de volumen del líquido y Csr la 

concentración de saturación del agua residual. El producto KLa se denomina coeficiente 

globla de transferencia y es otro indicador de la efectividad del sistema de aireación. En la 

literatura, se detalla la manera de determinar este coeficiente, así como las correcciones 



34 

 

que se deben realizar al KLa y a la Csr por variaciones en la temperatura y en la presión; esta 

última debida a la columna de líquido sobre los aireadores. 

5.6 Programas de simulación de procesos 

Existen varios simuladores de procesos, como ProSimPlus, Chemcad, AspenPlus y SuperPro 

Designer, entre otros. Entre las características de estos simuladores, se puede mencionar 

bases de datos de compuestos y sus propiedades, generación de reportes y modelos para 

simular procesos y operaciones unitarias en estado estacionario y transiente. Cada 

simulador ofrece distintas opciones y subrutinas. Así, por ejemplo, Superpro Designer ofrece 

funciones de dimensionamiento y costeo de equipo. Además contiene operaciones 

específicas de los sistemas de tratamiento de aguas. Por su parte, Aspen Plus tiene 

funciones de optimización de procesos, análisis de propiedades y ajuste del modelo 

simulado a datos experimentales. Chemcad permite dimensionar y costear equipos, así 

como optimizar procesos y realizar análisis dinámicos. 

5.7 Simuladores para procesos de tratamiento de agua residual  

Como lo indica Arenas López (2005), la mayoría de los simuladores para procesos de 

tratamiento de agua residual en el mercado basa sus modelos en el modelo de IAWPRC; sin 

embargo, existe software basado en los modelos como el UCT (University of Cape Town) u 

otros que fueron desarrollados por las mismas compañías. A continuación se muestra 

algunos simuladores disponibles: 

Cuadro 5.4: Simuladores para procesos de tratamiento de agua residual (Arenas López, 
2005) 

Software Proveedor Modelos empleados Precio 

SASPro V2 
Science Traveller 
International 

University of Cape Town (UCT) US$ 1.125 

GPX-X 4.1.2 Hydromantis, Inc. 
ASM1, ASM2d, ASM3, Mantis, 2 Step 
mantis, ADM1, New General 

US$ 1.575 

SIMBA Irak System ASM1, ASM2d, ASM3 EUR 5.930 
AQUASIM EAWAG ASM1, ASM2d, ASM3 US$ 750 
WEST Hemmis ASM1, ASM2d, ASM3 N/D 
ASIM EAWAG ASM1, ASM2d, ASM3 US$ 1.575 
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CAPÍTULO 6 FUNDAMENTOS TERMODINÁMICOS PARA EL ANÁLISIS EXERGÉTICO 

6.1 Primera y segunda ley de la termodinámica 

La energía es una propiedad de estado de un sistema que se puede definir como la 

capacidad de producir un efecto (Van Wylen, Sonntag, & Borgnakke, 2004). La ley de 

conservación de la energía establece que la energía total de un sistema es la misma antes y 

después de una conversión, más el calor y el trabajo que entra o sale del sistema; sin 

embargo, no indica ninguna restricción respecto a ese cambio.  

En relación con ello, la segunda ley de la termodinámica establece que es imposible 

convertir la energía de una forma a otra o pasarla de un cuerpo a otro con un 100% de 

eficiencia. A partir de esta ley, se puede demostrar que la eficiencia de un proceso ideal 

reversible (proceso en el que la energía necesaria para realizar el proceso es la misma que la 

del proceso inverso) es la máxima teóricamente posible y es, por lo tanto, mayor que la de 

uno real (irreversible). Además, permite definir una propiedad de estado equivalente a la 

energía para la primera ley, la cual se denomina entropía; y se define como el cociente entre 

el calor reversible y la temperatura desde o hacia la cual se transmite. (Castellan, 1998) 

6.2 Exergía 

La exergía es una variable extensiva no conservativa que sintetiza tanto la primera como la 

segunda ley de la termodinámica, de una manera útil y concisa (Ayres, Ayres, & Masini, 

2006). De acuerdo con Szargut et al. (1988), “la exergía es la cantidad de trabajo que se 

puede producir cuando la materia se lleva a un estado de equilibrio termodinámico con los 

componentes comunes del entorno natural, mediante procesos reversibles que involucran 

únicamente dichos componentes de la naturaleza”.  

6.3 Tipos de exergía 

Se puede separar la exergía según la naturaleza del proceso que se analiza. Así, por ejemplo, 

la exergía de una corriente multicomponente, E, se puede definir como la suma de las 
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exergías potencial, Ep, cinética, Ec, física, Ef, química, Eq, y de mezcla Em (adaptado de Bösch, 

Modarresi, & Friedl (2012) y Ayres, Ayres, & Masini (2006)); es decir: 

                    (4) 

6.3.1 Exergía potencial y cinética 

Estos dos tipos de exergía tienen el mismo significado que los correspondientes términos de 

energía. La exergía cinética es relevante para el análisis de volantes de inercia y turbinas. 

Por su parte, la exergía potencial es importante para los sistemas hidráulicos o eléctricos. 

(Ayres, Ayres, & Masini, 2006) 

6.3.2 Exergía física 

La exergía física es la máxima cantidad de trabajo que se puede obtener de un sistema al 

convertir su presión y temperatura a la del entorno (de Swann Arons, van der Kooi, & 

Kishnan, 2004). Es importante tanto en la optimización de procesos térmicos y mecánicos, 

como en la de plantas de energía y máquinas térmicas; sin embargo, es insignificante 

cuando se analizan procesos químicos y metalúrgicos a nivel industrial. (Ayres, Ayres, & 

Masini, 2006). Para líquidos y sólidos, el cambio de exergía física,    , se puede aproximar 

mediante la ecuación:  

                                                      (5) 

donde    es el calor específico a presión constante, V el volumen específico, P la presión y α 

el coeficiente de expansión volumétrica. El primer término de la derecha comprende el 

cambio por temperatura; y el segundo, por presión. Linnhoff (1979) citado por Townsend 

(1980), ha demostrado que el primer término de la derecha permite obtener 

aproximaciones excelentes incluso cuando el    presenta un comportamiento poco lineal 

con respecto a la temperatura. Por otra parte, para el análisis de gases ideales, se utiliza la 

ecuación:  

                                              (6) 
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donde   es la constante de los gases ideales y P la presión absoluta del flujo. Cabe 

mencionar que para el caso de mezclas de gases ideales se debe utilizar la presión parcial de 

cada gas en vez de la presión total del flujo. En la ecuación anterior, la precisión del término 

de presión es menor que la del término de temperatura, principalmente cerca de las 

condiciones críticas; sin embargo, los resultados obtenidos son satisfactorios para su 

aplicación en análisis exergéticos (Townsend, 1980).  

6.3.3 Exergía química 

La exergía química desempeña un papel importante para la contabilización de recursos y 

análisis ambientales, principalmente en los casos donde intervienen reacciones químicas. Se 

define como el trabajo que se puede obtener de un sistema a presión y temperatura 

ambiental cuando su composición cambia a la de un sistema con la misma composición, 

presión y temperatura del entorno; es decir en estado de equilibrio termodinámico con los 

componentes del medio ambiente (Szargut, Morris, & Steward, 1988). Esto requiere 

conocimiento detallado de la composición química promedio de los productos de las 

reacciones y del sumidero ambiental con el que interactúa el sistema. En este contexto, se 

han realizado esfuerzos considerables por cierta cantidad de autores. La solución más 

práctica, propuesta por Szargut et al. (1998), reconoce que la corteza, el océano y la 

atmósfera no están en equilibrio entre ellos, pero los productos de las reacciones van 

siempre a uno de los tres, según el tipo de producto (Ayres, Ayres, & Masini, 2006). 

Matemáticamente, la exergía química  , se define: 

                   (7) 

donde    y    son, respectivamente, el potencial químico y la cantidad de materia de cada 

especie. Sin embargo, la exergía química se puede determinar fácilmente a partir de la 

energía de Gibbs de formación, referida esta a la composición del sumidero (mar, 

atmósfera, terreno circundante). 
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6.3.4 Exergía de mezcla 

La exergía de mezcla es el trabajo que se puede obtener de una sustancia en su estado puro 

en relación con la exergía de esa misma sustancia en una mezcla en las concentraciones 

naturales del medio ambiente a la misma presión y temperatura del entorno. De acuerdo 

con de Swann Arons, van del Kooi, y Kishnan (2004), la exergía química de una molécula en 

una mezcla es menor en relación con la molécula aislada, pues se requiere trabajo para 

separar la mezcla (exergía de separación). La exergía de mezcla se puede determinar 

mediante la ecuación: 

                         (8) 

Donde n y xi son la cantidad total de moles y la fracción molar del componente en la mezcla, 

respectivamente. Una explicación detallada sobre su cálculo se puede encontrar en Dincer y 

Rosen (2013). 

6.4 Exergía química de las aguas residuales 

Se han propuesto varios métodos para calcular la exergía química de la materia. Un primer 

grupo de estos modelos hace hincapié en la composición elemental de la biomasa, su 

contenido de cenizas y el calor de combustión bajo (LHV). Todos ellos multiplican el LHV por 

una constante , la cual se determina según la composición elemental de C, H, O y N, y el 

porcentaje de cenizas presentes en la biomasa.Entre ellos cabe mencionar los propuestos 

por Szargut y Styrylska, (1964), Krzysztof J. Ptasinski (2006) y Modarresi, Wukovits, y Friedl, 

(2010).  

En esta misma tendencia, Song, Shen, & Xiao (2011) propusieron un método más sencillo 

que prescinde del calor de combustión de la biomasa. Para ello, se basaron en ecuaciones 

de exergía y entropía de reacción, relaciones de la energía libre de Gibbs, una estimación 

modificada de la entropía estándar de la materia orgánica en la biomasa y una suposición 

sobre el estado original de los elementos constituyentes de la materia orgánica que 
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componen la biomasa. Los resultados obtenidos por este método son equivalentes a los de 

Zsargut et al. (1964, 1988). 

Un segundo grupo de métodos utiliza los requerimientos de oxígeno de la biomasa al 

descomponerse para determinar su exergía química. En esta línea cabe mencionar el trabajo 

de Battley (1999), quien inspirado en la regla de Thorton, desarrolla expresiones que 

permiten estimar la entalpía y energía de Gibbs de un compuesto según la cantidad de 

oxígeno requerida para su combustión.  

Tai, Matsushige, y Goda (1986), proponen sendas ecuaciones para relacionar la exergía de la 

materia orgánica en un agua residual con su demanda total de oxígeno (DTO) y su carbono 

orgánico total (COT): 

                                         (9) 

Martínez y Uche (2010) comparan el método de Tai et al. (1986) con otro método que 

plantea que la demanda química de oxígeno (DQO) de un agua residual se puede 

representar mediante una determinada concentración de moléculas “modelo” 

(formaldehído o glicerol) cuya exergía molar es conocida. Una vez determinada la 

concentración de esta molécula, la exergía de la corriente se obtiene al multiplicar su 

exergía molar por la cantidad de moléculas presentes. Para realizar esta comparación, 

Martínez y Uche (2010) suponen que la DTO y la DQO son equivalentes cuando no hay 

oxidación más allá de la obtenida mediante el ensayo de DQO. Afirman que los resultados 

basados en la BOD y la COD dan resultados coherentes, pero los métodos basados en la TOC 

son más exactos. Sin embargo, recomiendan realizar los cálculos según el parámetro que se 

utilice para medir la carga orgánica del agua (DQO, TOC, BOD).  

En relación con ello, cabe mencionar que la diferencia entre la DQO y la DTO se debe a que 

en el primero no se oxidan ciertos contaminantes, como el amonio (el nitrógeno pasa a 

NOx), pero que en la mayoría de los compuestos orgánicos, la DQO llega al 95-100% de la 

teórica, por lo que se da una fuerte relación lineal cercana a la identidad (Ramalho, 1987). 
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Cuadro 6.1: Exergía química de componentes de la biomasa (Bösch, Modarresi, & Friedl, 
2012) 

Componente Cp kJ/kg LHV, kJ/kg adim Exergía química, kJ/kg 

Carbohidrato complejo 1,28 16340 1,15 18808 

Carbohidrato simple 1,15 14140 1,18 16687 

Lignina 1,29 23380 1,1 25648 

Proteínas 1,3 22230 1,1 24488 

Lípidos 2,06 39140 1,07 41954 

Ceniza 0,7 - - 1006 

 

En 1997, Hellström utilizó el método de Tai et al. (1986) para realizar el análisis exergético 

de una planta de tratamiento de aguas residuales. Afirma que aunque todavía hay una gran 

incertidumbre sobre la manera en que se calcula la exergía de estas aguas, la exergía 

teóricamente disponible en la materia orgánica es relativamente alta, y que en comparación 

con ella, la exergía aportada por la concentración de sales, fósforo y nitrógeno es 

despreciable. 

6.5 Trabajo perdido 

El trabajo perdido o irreversibilidad es una medida de la exergía “destruida” por el sistema 

debido a procesos irreversibles (Seider et al., 2004). Al combinar el balance de energía y 

entropía para un sistema abierto en estado transiente y despreciar los términos cinéticos y 

potenciales, se obtiene la ecuación para determinar el trabajo perdido en un volumen de 

control, VC (adaptado de Çengel y Boles (2006) y Seider, Seader y Lewin, (2004)): 

      
                           

  

  
      

            

  
   (10) 

Aquí  ,   , m,   ,   , P, V y Tn son respectivamente, el trabajo perdido, el flujo másico, la 

masa del volumen de control, el flujo de trabajo, el flujo de calor, la presión absoluta, el 

volumen del sistema, y la temperatura absoluta de la fuente (o sumidero) de calor 

intercambia calor con el sistema. Los subíndices α y ω hacen referencia a las corrientes de 

entrada y salida del volumen de control. Según Smith, Van Ness y Abbott (1997), el término 

               corresponde a irreversibilidades térmicas externas, o sea, a las 
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irreversibilidades que ocurren en los alrededores como resultado de la transferencia de 

calor a través de diferencias finitas de temperatura; y se puede considerar parte del trabajo 

perdido. Entre las principales causas de irreversibilidad se encuentran: 

- El mezclado de corrientes a temperaturas, presiones o composiciones distintas a la 

del entorno. 

- La necesidad de fuerzas impulsoras finitas para llevar a cabo la transferencia de 

calor y de masa en equipos de proceso de tamaño razonable. Cuanto menor sea la 

magnitud de estas fuerzas, menor es el trabajo perdido.  

- La fricción del fluido con las tuberías, que se logra disminuir al aumentar el diámetro 

de la tubería, lo cual reduce la velocidad del fluido; o bien, usando tuberías de 

menor rugosidad. 

- El llevar a cabo reacciones químicas lejos del equilibrio. Para minimizar el trabajo 

perdido, las reacciones se deberían llevar a cabo con poca o ninguna dilución, con 

mínimas reacciones secundarias, y a conversiones máximas para evitar operaciones 

de separación y la formación de subproductos. La mejor manera de lograr esto es 

utilizando catalizadores selectivos.  

- El uso de agua de enfriamiento, principalmente cuando el calor es removido a 

temperaturas altas. Esto se reduce mediante integración energética del calor 

sobrante. 

- La fricción mecánica de máquinas como bombas, sopladores y turbinas. Existen 

máquinas con eficiencias termodinámicas del 80% o mayores. 

6.6 Eficiencia termodinámica 

Cuando el cambio de exergía de las corrientes es positivo, se define la eficiencia 

termodinámica como la proporción del cambio de exergía al trabajo real inyectado. Por otra 

parte, cuando el cambio de exergía es negativo, la eficiencia termodinámica se define como 

la relación del trabajo real producido al cambio de exergía. La eficiencia termodinámica de 

un proceso debe ser lo más alta posible, y la generación de entropía o trabajo perdido lo 

más bajo posible (Smith, Van Ness, & Abbott, 1997). En las industrias químicas esta 
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eficiencia suele estar entre un 25-30%. Análisis económicos han demostrado que vale la 

pena buscar maneras de llevar esta eficiencia al menos hasta un 60% (Seider et al., 2004). 

Según Modarresi, Wukovits,y Friedl (2010), la eficiencia exergética de un proceso biológico 

aumenta al reutilizar tanto la materia celular producida como fuente de alimento, como los 

materiales no fermentables para producir energía y el efluente como fetilizante. Además, 

indica que la contribución a la eficiencia exergética por la integración energética es 

despreciable en procesos de baja temperatura. 

Cuadro 6.2: Distribución del consumo energético en una planta de tratamiento típica 
(Tchobanogous, Burton, & Stensel, 2004) 

Proceso 
Porcentaje de consumo de energía de la 

planta 

Estación de bombeo de efluente 4,5 
Tratamiento preliminar 0,4 

Clarificador primario y bombeo de lodos 10,3 
Aireación de los lodos activos 55,6 

Clarificador secundario 3,7 
Compactador de lodos y bombeo 1,6 

Filtros del efluente 0,9 
Agua de proceso 3,6 

Deshidratación de sólidos 7,0 
Calefacción 7,1 
Alumbrado 2,2 

Postaireación y mezclado con cloro 3,1 
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CAPÍTULO 7 CARACTERIZACIÓN DEL SISTEMA 

7.1 Proceso productivo de la planta procesadora de alimentos 

La empresa procesadora de alimentos produce conservas de sardina y atún. Para ello, utiliza 

un promedio de 56 TM/día de materia prima. Primero el pescado se descongela, se pasa al 

área de corte y desviscerado, se le limpian las escamas y se cocina. Posteriormente, se le 

quita la piel, se separa la carne clara de la oscura y los cortes según el producto. Sigue el 

área de conservas, donde se coloca la carne en las latas y se le agregan los diferentes 

preparados de salsas, aceite, vegetales, etc. Luego, se cierra y se lava la lata antes de 

esterilizarla en la autoclave y etiquetarla. 

7.2 Generación de aguas residuales en las plantas procesadoras de sardina y atún 

Según Palenzuela Rollon (1999), la mayoría de las aguas residuales se generan en el 

descongelado, lavado y desviscerado del pescado; en el enfriamiento y lavado del pescado y 

las latas; después del precocido y del cocinado; y en la limpieza de las zonas de trabajo.  

En las plantas procesadoras de atún, el 40% de lo procesado es desecho, del cual un 1-6% va 

al agua residual. En el caso de las plantas procesadoras de sardina, se pierde un 45% de la 

carne procesada. Entre ella, un 4% se va hacia las aguas residuales.  

7.3 Composición de la carne de sardina y atún 

El atún y la sardina tienen un alto contenido de lípidos en relación con otros peces; la 

mayoría de los cuales son triglicéridos. Los fosfolípidos, por su parte, son los menos 

abundantes en el pescado. La composición proteica del pescado varía poco entre las 

especies. Las principales proteínas del pescado son sarcoplásmicas, miofirilares y estromas, 

de las cuales sólo las primeras son solubles. La cantidad de proteínas de la carne de pescado 

se puede aproximar como: 

                                (11) 
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Este valor incluye tanto los compuestos que contienen nitrógeno proteico y no proteico. En 

el caso de sardina y atún, el nitrógeno no proteico está en el intervalo 16-18%. (Palenzuela 

Rollon, 1999) 

7.4 Caracterización de las aguas residuales de las plantas procesadoras de sardina y atún 

Se puede considerar que la carga orgánica de las aguas de procesamiento de pescado son 

lípidos y proteínas, pues el aporte a la DQO de los carbohidratos es despreciable. Además, 

las aguas de procesamiento de pescado pueden contener iones marinos como Cl- (0,45-

16,0mg/L), Na+, K+, Ca2+ y Mg+; sulfatos (0,004-0,6mg/L), fosfatos (0,004-6,8mg/L) y amonio 

(0,004-6,9mg/L). Cabe mencionar que el contenido de sodio, cloruros, sulfato y amonio 

puede presentar problemas por inhibición que se pueden solucionar con adaptación de los 

microorganismos. (Palenzuela Rollon, 1999) 

7.5 Descripción del sistema de tratamiento de aguas residuales 

7.5.1 Tratamiento preliminar 

La planta de tratamiento recibe dos tipos de aguas residuales: (1) las provenientes de los 

procesos de cocción, autoclavado y lavado; y (2) las que se generan en el resto del proceso. 

Las primeras tienen un contenido elevado de GyA, por lo que luego de llegar a un tanque 

subterráneo, se bombean a un tamiz inclinado denominado “Tamiz Autoclave”. Ahí se 

separan sólidos gruesos como trozos de vegetales, escamas, huesos y otros sobros de 

pescado. El agua del tamiz cae en un segundo tanque de donde se bombea al “DAF 

Autoclave”.  

Antes de llegar al DAF Autoclave, el agua pasa por unos tubos de espera, donde se agrega 

un coagulante y luego un floculante. Cabe mencionar que éste y los otros DAF del proceso 

saturan únicamente el flujo de recirculación y no el de entrada. 
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Figura 7.1: Diagrama de flujo del tratamiento preliminar 
 

7.5.2  Tratamiento primario 

Las aguas que salen del DAF Autoclave se mezclan con las aguas del resto del proceso y se 

envían por gravedad a un pozo receptor. Aquí se reúnen el afluente de la planta, las aguas 

del DAF Autoclave, las aguas del filtro de bandas y los rebalses de los equipos. Tres bombas 

sumergibles se encargan de dosificar el agua del pozo al “Tamiz 1”. Éste es un tamiz de tipo 

rotatorio con limpiado automático. 

Luego del tamizado el agua pasa por gravedad a una unidad de flotación denominada “DAF 

1” con capacidad para 95m3/h. En el trayecto se agrega coagulante. Este DAF cuenta con 

dos bombas centrífugas que saturan el agua con aire. Luego de ser tratada, el agua pasa por 

gravedad al “Tanque Igualdador-Amortiguador”. 

El Tanque Igualador-Amortiguador tiene capacidad para 720m3 y cuenta con agitación 

permanente. Aquí se da la homogenización del efluente previo a los procesos biológicos y se 

generan condiciones de calma con suficiente tiempo de retención para que inicie la 

degradación biológica de la materia orgánica, con lo que se elimina el oxígeno disuelto en el 

agua proveniente del DAF 1 saturada de aire. La presencia de ácidos grasos volátiles (AGV) y 

nitrógeno en forma de nitrato en su interior son indicadores de esta actividad biológica.  
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Figura 7.2: Diagrama de flujo del tratamiento primario 
 

7.5.3 Tratamiento secundario 

Dos bombas sumergibles sacan el agua del tanque y la llevan a los procesos biológicos. La 

eliminación del nitrógeno presente en el agua residual se lleva a cabo mediante nitrificación 

preanóxica. Se cuenta con cuatro zonas anóxicas en serie con agitación, seguidas de un 

sistema de lodos activos con nitrificación, equivalente en tamaño a las cuatro etapas 

previas. Tres sopladores suministran el aire para que los difusores de burbuja fina, ubicados 

en el fondo del reactor, lo distribuyan de manera uniforme. Cabe mencionar que cuanto la 

carga orgánica que llega al sistema es muy elevada, las etapas 3 y 4 de la desnitrificación se 

sustituyen por etapas aerobias al suministrar aire por difusión desde el fondo.  

Una fracción del flujo de alimentación a la desnitrificación se procesa previamente en un 

reactor UASB. Dos bombas centrífugas toman agua del reactor debajo de los deflectores y la 

bombean al tubo de alimentación del reactor para aumentar la velocidad ascendente del 

fluido. 

El efluente de la nitrificación se trata en el “DAF Bioflot” para separar los lodos biológicos 

del agua. Una parte del agua tratada se aprovecha como agua de riego o para alimentar el 

sistema de enjuague del filtro de bandas que se utiliza más adelante en el proceso para 

tratar los lodos. El agua que no se reutiliza, se envía al alcantarillado sanitario.  
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Figura 7.3: Diagrama de flujo del tratamiento secundario 
 

7.6 Descripción del sistema de tratamiento de lodos 

Una porción de los lodos del DAF 1 se alimenta a un reactor anaerobio de mezcla perfecta 

(CSTR) en donde se genera biogás. El resto de este lodo y el efluente del CSTR se mezclan en 

un tanque agitado.  

La mayor parte de los lodos del DAF Bioflot se recircula a la entrada de la primera etapa 

anóxica con el objetivo de mantener la concentración de biomasa dentro del reactor. La otra 

parte, se bombea al mismo tanque donde se reúnen los lodos del DAF 1 y el CSTR. Los lodos 

contenidos en este tanque agitado se bombean se bombean a un filtro de bandas que 

disminuye la humedad de los lodos. En el trayecto se les agrega floculante. Los lodos 

filtrados, los desechos de los tamices y los lodos del DAF Autoclave, se utilizan para producir 

harina de pescado.  

Previo al filtrado, para trasegar los lodos se emplean bombas de cavidad progresiva (rotor 

en forma de hélice) equipadas con motoreductores. Posterior al filtrado, se usan tornillos 

sin fin para su transporte. 
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Figura 7.4: Diagrama de flujo del sistema de tratamiento de lodos  
 

7.7 Descripción del sistema de aprovechamiento de biogás  

El biogás de ambos reactores anaerobios se quema en un motor de combustión interna 

acoplado directamente a un generador de energía eléctrica. El generador asíncrono es de 

eficiencia alta (mayor al 90%) y tiene capacidad para 72 kW. Por su parte, el motor es 

modelo GM 400CID (6.500cm3) carburado de 8 cilindros en V. Su potencia varía entre 134-

112 kW. No se considera un motor de alto rendimiento, pero su par de torsión es alto. 

(Summitracing, 2014) Cuando el motor no está en funcionamiento, el biogás se trata en un 

quemador para evitar la liberación de metano a la atmósfera. 
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Figura 7.5: Diagrama de flujo del Sistema de aprovechamiento del biogás 
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7.8 Parámetros de operación de la planta 

Para determinar los valores que requieren análisis de laboratorio, se toma muestras cada 

hora de 7 a.m. a 7 a.m., las cuales se mezclan en una sola muestra compuesta que se analiza 

una vez finalizado el muestreo. 

En la planta de tratamiento se lleva un registro diario de los valores de pH, temperatura, 

DQO y SST en las corrientes del proceso y dentro de los reactores biológicos del flujo de 

agua procesado en cada equipo, del flujo de biogás generado, de la energía eléctrica 

producida, de la velocidad de sedimentación de los lodos en las etapas de nitrificación y 

desnitrificación, así como del oxígeno disuelto en la nitrificación. Además, se monitorea 

semanalmente las concentraciones de NTK y PO4
-3 en la alimentación de los reactores 

biológicos y en el efluente de la planta; la remoción de GyA en cada equipo; y la 

concentración de AGV en la entrada, en la salida y en el interior del UASB. Dentro del UASB, 

también se monitorea semanalmente los SSV y la alcalinidad por carbonato y acetato. 

En relación con el CSTR, se monitorea diariamente la temperatura y pH a la entrada del 

reactor y en su interior; así como la DQO y los AGV dentro del mismo 
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CAPÍTULO 8 METODOLOGÍA 

8.1 Recopilación y revisión de la información disponible en la planta 

Según la teoría expuesta, para realizar el balance de exergía se necesita conocer las 

características fisicoquímicas de los caudales así como especificaciones técnicas de los 

equipos. Para recopilar estos datos se llevaron a cabo las siguientes actividades. 

Se revisó la información disponible en la planta sobre los equipos instalados. Como no se 

han documentado las modificaciones realizadas, se comparó la documentación con la 

información de las placas de los equipos. Dado que hay placas en mal estado, equipos 

sumergidos en el agua residual, y modificaciones que no se muestran en las placas (por 

ejemplo, cambios en el diámetro del impulsor de las bombas), se realizaron mediciones de 

voltaje, corriente y factor de potencia de la mayoría de los equipos. Las excepciones se 

debieron a limitaciones de acceso a los paneles de control de los equipos. La información 

recopilada se complementó con consultas al personal de la planta y se comparó con las 

especificaciones técnicas suministradas por los fabricantes.  

Se solicitó la instalación de manómetros adicionales a los ya existentes en el proceso. Luego 

de la instalación, se monitoreó la presión indicada en todos los manómetros durante una 

semana y en cada visita adicional que se realizó a la planta. Además, con el fin de estimar los 

cambios de presión en las tuberías donde no hay manómetros y la velocidad promedio de 

los fluidos, se midió la longitud y diámetro de las tuberías; y se determinó la cantidad y tipo 

de accesorios en cada tramo. 

Se analizaron los valores de operación de la planta en el período comprendido entre el 

16/10/2011 y el 12/08/2013. Entre 30/7/2012 y 8/10/12 se realizó un paro por 

mantenimiento. Antes de analizar los datos, se depuraron errores de digitación y de 

fórmulas. Se compararon estos datos depurados contra los valores recomendados en el 

manual de operación de la planta y se estudió el comportamiento en el tiempo en busca de 

estacionalidades. Además, se realizaron balances de masa dinámicos de los SST y en la DQO 
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para estudiar la continuidad de los datos y verificar la aptitud de los mismos para realizar 

una simulación dinámica. Se estimaron los valores faltantes necesarios para realizar los 

balances de exergía mediante balances de masa o simulaciones del proceso por 

computadora. 

8.2 Simulación del sistema de lodos activos con nitrificación preanóxica y DAF Bioflot 

Mediante una simulación por computadora, se determinó la composición de las corrientes 

de entrada y salida del proceso de lodos activos con nitrificación. Se muestra a continuación 

la metodología empleada para llevarla a cabo. 

8.2.1 Representación de los contaminantes del agua y ecuaciones bioquímicas 

Para simular las corrientes, según la recomendación de Palenzuela Rollon (1999), se supuso 

que la carga orgánica del agua residual que llega a la planta contiene solamente proteínas, y 

grasas y aceites (GyA). La composición de las proteínas, GyA y de la biomasa, así como las 

ecuaciones bioquímicas de los procesos, se toman de las fórmulas sugeridas por 

Tchobanogous et al. (2004), pues se puede determinar con rigurosidad la estequiometría de 

las ecuaciones químicas con base en la teoría bioenergética que ahí se expone.  

Los compuestos que se incluyen en estas ecuaciones permiten estudiar las variaciones de 

DQO, GyA y SST, NTK y N-NO3. Para limitar al número de variables, se eliminan los iones 

hidrónio y el carbonato de las ecuaciones de forma estequiométrica como se indica a 

continuación. Primero se asoció el H+ a los iones NO3
- y HCO3

- para obtener HNO3 y H2CO3, 

respectivamente. Luego, como no es necesario agregar carbonato al proceso, éste se 

elimina de las ecuaciones al convertirlo en CO2 y H2O, según la reacción:  

              

Para mantener la estequiometría de las reacciones, también fue necesario cambiar el NH4
+ 

por NH3 disuelto.  
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Cuadro 8.1: Ecuaciones bioquímicas simplificadas utilizadas en la simulación del sistema de 
lodos activos con nitrificación preanóxica 

Proceso Ecuación química 

Digestión aerobia de 
proteínas 

                                        

Digestión aerobia de 
grasas y aceites 

                                    

Muerte de biomasa 
aerobia 

                            

Desnitrificación de 
proteínas 

                 

                             

Desnitrificación de 
grasas y aceites 

a                                    

Muerte de biomasa 
desnitrificante 

                            

Nitrificación                                   

Muerte de biomasa 
nitrificante 

                            

 

Para determinar la concentración molar de las corrientes, se programó una hoja de cálculo 

de Microsoft Excel 2007 que permite utilizar la herramienta Solver para minimizar el error 

relativo entre las concentraciones simuladas y las reales; de manera que se conoce previo a 

la sintonización de parámetros, el error mínimo que se puede obtener. Cabe mencionar que 

este mismo procedimiento se utilizó para conocer la composición molar del resto de las 

corrientes del proceso—no sólo las necesarias en la simulación—pues se necesita conocer la 

composición molar para determinar la exergía de mezcla de las corrientes. Las 

concentraciones obtenidas se muestran en el Apéndice B, Cuadros B.9-B.16.  
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8.2.2 Cinética de las reacciones 

La cinética de todas las reacciones principales se modela como una cinética de Monod con 

respecto a la concentración de sustrato, pero de primer orden con respecto a la biomasa. Se 

muestran las expresiones matemáticas utilizadas para cada reacción en el cuadro siguiente: 

Cuadro 8.2: Expresiones cinéticas de Monod utilizadas en la simulación 

Reacción Cinética 

Digestión aerobia         
         

                 
  

  

          
       

Nitrificación        
   

       
  

  

         
      

Desnitrificación        
         

                 
  

   

       
      

 
 

8.2.3 Metodología para la sintonización de los parámetros del modelo 

Para las pruebas de calibración de los parámetros cinéticos se utilizaron los valores 

mostrados en los cuadros siguientes. Estos valores son una recopilación de los máximos y 

mínimos reportados en la literatura ajustados a la temperatura de operación promedio del 

proceso. 

Cuadro 8.3: Valores de los parámetros evaluados en la calibración de la digestión aerobia 

Parámetro Máximo Medio Mínimo Unidades 

        0,024 0,013853 0,004 1/h 

           33,333 18,333 3,333 mg/L 

          22,222 12,222 2,222 mg/L 

             1,897221 0,976738 0,056255 1/h 

            2,845831 1,465106 0,084382 1/h 

        - 0,2 - mg/L 

           0,50 0,40 0,30 gSSV/gDQO 

          0,50 0,40 0,30 gSSV/gDQO 
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Cuadro 8.4: Valores de los parámetros evaluados en la calibración de la nitrificación 

Parámetro Máximo Medio Mínimo Unidades 

       0,018 0,009608 0,001 1/h 

    4,911 2,831 0,750 mg/L 

       0,6 0,5 0,4 mg NH3/L 

       0,696963 0,350070 0,003177 1/h 

     0,1695 0,1048 0,0400 gSSV/gN-NH3 

 
 
Cuadro 8.5: Valores de los parámetros evaluados en la calibración de la desnitrificación 

Parámetro Máximo Medio Mínimo Unidades 

       - 0,000833 - 1/h 

    0,63 0,355 0,08 mg/L 

       0,346300 0,135490 0,021817 1/h 

     - 0,6 - g SSV/g N-NO3 

 

Para sintonizar los parámetros cinéticos de este proceso, se selecciona como variables de 

control las concentraciones de DQO, TKN, N-NO3 y GyA en el efluente final. Como variables 

manipuladas se toma todos los parámetros cinéticos para los que se encontró más de un 

valor reportado en la literatura. 

En la sintonización de parámetros se busca alterar en lo menos posible cada parámetro con 

respecto a su valor medio. Para ello, se evalúa todos los parámetros en su valor medio y se 

anota los valores de las variables de respuesta como referencia. Luego, se evalúa cada 

parámetro en su valor límite (máximo o mínimo) en el sentido que permita disminuir el 

error en las variables de respuesta. Esto se hace con el fin de determinar la variación relativa 

de cada variable de respuesta con respecto a la variación relativa de cada parámetro. A 

continuación se modifica cada parámetro dando prioridad a los parámetros que más afectan 

a las variables de respuesta hasta llegar al valor límite o hasta obtener un porcentaje de 

error en la variable de respuesta por debajo de un 10% con respecto al valor promedio. Si, 

luego de modificar hasta su valor límite todos los parámetros que afectan una variable, no 

se ha obtenido los resultados deseados, se procede a modificar los parámetros más 

significativos, más allá de su valor límite. 



55 

 

8.2.4 Estructura del modelo  

Para realizar la simulación se utilizó el simulador de procesos Superpro Designer en su 

versión 8.5, por la facilidad de acceso, pues se obtuvo una versión de prueba para 

estudiante. La estructura utilizada en el simulador se muestra en la Figura 8.1. Para 

representar la desnitrificación se selecciona cuatro reactores anóxicos en serie. A estos les 

sigue un reactor aerobio de mezcla completa donde se llevan a cabo la degradación aerobia 

y la nitrificación. Además, se incluye dos reactores aerobios de mezcla completa paralelos a 

las dos etapas finales de desnitrificación. Una parte del flujo de salida del último reactor 

aerobio se recicla a la entrada del primer reactor de desnitrificación y otra se envía al DAF. 

Para representar el DAF Bioflot, se separa toda la biomasa del efluente; luego se extrae del 

efluente la cantidad del licor mezcla necesaria para que coincidan el flujo de lodos simulado 

con el volumen de lodos generado en la planta. 

8.3 Selección del modelo para la determinación de la exergía química 

Como se indicó anteriormente, existen varios modelos para estimar la exergía química de 

los compuestos orgánicos. A continuación se muestra un cuadro comparativo entre las 

exergías de las proteínas y GyA obtenida mediante distintos métodos, según las moléculas 

modelo utilizadas en la simulación. En el cuadro se observa que la exergía de las proteínas 

no varía mucho entre los métodos, pero la de las GyA sí. El de Tai et al.(1986) indica el valor 

medio de la exergía molar de las GyA. Al basarse éste en la DQO de los compuestos (y/o del 

agua residual, pues da resultados equivalentes), se prefiere éste sobre los otros porque el 

valor de la DQO es conocido, mientras que la composición de las moléculas es una 

generalización. 

Cuadro 8.6: Exergía molar de las moléculas modelo utilizadas en la simulación de la carga 
orgánica de las aguas del sistema 

Contaminante del agua 
Modelo para el cálculo de la exergía 

Bösch, Modarresi, & 
Friedl (2012) 

Tai, Matsushige y 
Goda (1986) 

Song, Shen, & Xiao 
(2011) 

Proteínas, kJ/mol 8619,78 7180,8 7320,6 

Grasas y Aceites, kJ/mol 5370,11 3916,8 1739,8 
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CAPÍTULO 9 RESULTADOS Y ANÁLISIS 

9.1 Análisis de los parámetros de operación de la planta 

Al realizar los balances de masa dinámicos de SST y DQO, se obtienen resultados 

inconsistentes. Esto indica que las muestras compuestas no son suficientemente 

representativas de lo que ocurre en el proceso ya sea porque la composición del afluente 

oscila mucho en el transcurso de un día; o bien, por la manera en que se suele operar una 

planta, es decir, las condiciones de operación de la jornada se fijan según el estado del 

proceso del día anterior. Además, hay variables que podrían explicar las causas de estas 

variaciones, como la concentración de GyA y AGV que sólo se miden una vez por semana; 

por lo que no es posible indagar las causas de estos cambios. Por ende, la simulación se 

realiza en estado estacionario. 

Al observar el comportamiento en el tiempo de las variables que se monitorean 

diariamente, se encuentra que la temperatura y el pH se mantienen prácticamente 

constantes, lo cual da estabilidad al sistema. Por su parte, la DQO y los SST oscilan en torno 

a los valores recomendados de operación. En general, los datos no presentan 

estacionalidades, por lo que se pueden utilizar los valores promedio de operación para 

realizar los cálculos, sin perder exactitud en los resultados. 

Para mejorar el análisis y reducir la cantidad de datos y su variabilidad, se usaron promedios 

semanales de los mismos. En ellos se aprecia diferencias entre las tendencias de los valores 

de DQO antes y después del paro, mas las concentraciones de SST se mantienen dentro del 

mismo intervalo. El punto del proceso donde más se aprecia esta diferencia es a la salida del 

UASB, el cual se muestra en la siguiente figura. Estos resultados evidencian cambios 

significativos en las características de la alimentación y en la manera en que funciona el 

sistema. Por ende, para la simulación y para la evaluación exergética se utilizaron solamente 

los datos posteriores al paro. Adicionalmente, se encontraron algunas relaciones de posible 

utilidad para estudios posteriores, las cuales se detallan en el Apéndice D. 
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Figura 9.1: Comparación de valores de SST y DQO a la salida del UASB 

9.2 Análisis de resultados de la simulación de componentes en corrientes de proceso 

Los resultados de la simulación se muestran en los cuadros subsiguientes. En general, se 

observa que las concentraciones de NTK en las corrientes simuladas están por encima de los 

valores promedio reales, lo cual se puede atribuir a que el contenido de nitrógeno de la 

fórmula química de las proteínas indicada por Tchobanogous et al. (2004) es muy elevado 

en comparación con el de las proteínas de sardina y atún; o bien, a que la DQO molar de las 

GyA es menor que la real. Se observa que si se sustrajera un átomo de nitrógeno a la 

molécula de proteína modelo, se lograría reducir el error en la concentración de NTK. Sin 

embargo, esta modificación alteraría la estequiometría de las ecuaciones obtenidas 

mediante la teoría bioenergética y no se conoce una manera alternativa de balancear estas 

ecuaciones sin perder rigurosidad. Además, la composición de la molécula de proteína 

utilizada cumple la Ecuación 11. Lo anterior sugiere que la DQO de las GyA simuladas es 

menor que la real. 
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Cuadro 9.1: Error obtenido en la simulación del flujo de alimentación del DAF Autoclave 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

DQO, mg/L 11966,3 11966,3 0,00% 

Flujo L/h 7528,29 7528,51942 0,00% 

GyA, mg/L 1903,46 1903,46 0,00% 

 
 
Cuadro 9.2: Error obtenido en la simulación del flujo de salida del DAF Autoclave 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

DQO, mg/L 4166,4 4166 0,00% 

Flujo L/h 7499,6 7499,8973 0,00% 

GyA, mg/L 255,83 255,83 0,00% 

 
 
Cuadro 9.3: Error obtenido en la simulación del flujo de alimentación del DAF 1 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

DQO, mg/L 6933,2 6933,2 0,00% 

Flujo L/h 27629,2 27629,2 0,00% 

GyA, mg/L 706,32 706,32 0,00% 

 
 
Cuadro 9.4: Error obtenido en la simulación del efluente del DAF 1 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

DQO, mg/L 4065,5 4065 0,00% 

Flujo L/h 27012,5 27012,5 0,00% 

GyA, mg/L 86,72 86,72 0,00% 

 
 
Cuadro 9.5: Error obtenidos en la simulación del flujo de alimentación del UASB 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

NTK, mg/L 266,26 410,2 54,08% 

DQO, mg/L 4065,5 4063 0,06% 

Flujo L/h 9391 9396 0,06% 

GyA, mg/L 86,72 86,67 0,06% 

HNO3 902,48 902,48 0,00% 
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Cuadro 9.6: Error obtenido en la simulación del efluente del UASB 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

NTK, mg/L 254,53 291,82 14,65% 

DQO, mg/L 1207,03 1207,03 0,00% 

Flujo L/h 9391 9391 0,00% 

GyA, mg/L 59,51 59,51 0,00% 

HNO3 639,52 639,52 0,00% 

 
 
Cuadro 9.7: Error obtenido en la simulación del afluente de la desnitrificación 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

NTK, mg/L 268,9375 357,4 32,89% 

DQO, mg/L 3173,8 3174 0,00% 

Flujo L/h 27012 27012 0,00% 

GyA, mg/L 79,44 79,44 0,00% 

HNO3 833,73 833,73 0,00% 

 
 
Cuadro 9.8: Error obtenido en la simulación del efluente del DAF Autoclave 

Variable Valor deseado Valor obtenido Error 

NTK, mg/L 6,2206 8,8 41,80% 

DQO, mg/L 98,7 98,7 0,00% 

Flujo L/h 26820 26821 0,00% 

GyA, mg/L 8,11 8,11 0,00% 

HNO3 231,34 231,34 0,00% 

 
 

9.3 Resultados de la simulación del sistema de lodos activos con nitrificación preanóxica 

Se realizaron pruebas preliminares con las constantes de decaimiento celular,  

  , y se observó una fuerte dependencia de la concentración de biomasa con respecto a 

estos parámetros. Sin embargo, al evaluar los valores medios de todos los parámetros se 

obtuvo una cantidad baja de biomasa en comparación con la cantidad real dentro de los 

reactores, por ello se selecciona el valor medio de las constantes de decaimiento celular. 

Además, se observa valores muy bajos de GyA y DQO a la salida del sistema simulado, por lo 

que se decide utilizar los cuatro reactores anóxicos en serie para la simulación y dejar de 
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lado los dos reactores aerobios que están en paralelo con las últimas dos etapas anóxicas. 

Para la calibración del resto de los parámetros, se procedió como se indica en la 

metodología.  

Cuadro 9.9: Valores calibrados de los parámetros de la digestión aerobia 

Parámetro Valor calibrado Valores de referencia Unidades 

        0,013853 0,024-0,004 1/h 

          22,222 22,222-2,222 mg/L 

            0,008509 2,845831-0,084382 1/h 

           33,333 33,333-3,333 mg/L 

             0,054000 1,897221-0,056255 1/h 

        0,2 0,2 mg/L 

           0,30 0,50-0,30 gSSV/gDQO 

          0,30 0,50-0,30 gSSV/gDQO 

Con respecto a la degradación aerobia de GyA, en el cuadro anterior se observa que la 

cantidad de GyA necesaria para que la reacción disminuya su velocidad a la mitad, la 

constante de saturación          , está en su valor máximo; es decir que la reacción está 

inhibida. Además, la velocidad de máximo crecimiento celular,            , es casi la décima 

parte de lo indicado en la bibliografía; lo cual significa que la reacción se lleva a cabo más 

despacio de lo normal. Esto concuerda con lo mencionado anteriormente en relación con la 

gran dificultad de las bacterias para degradar las GyA ya que inhiben su propia degradación. 

Con respecto a la descomposición de proteínas, al igual que en el caso de las GyA, se aprecia 

que los microorganismos necesitan que haya una concentración elevada de sustrato para 

que se lleve a cabo la reacción de forma rápida pues la constante de saturación,           , 

está en su valor máximo. Sin embargo, la velocidad de máximo crecimiento celular, 

            , es poco un menor que el valor mínimo que se indica en la bibliografía. Esto 

sugiere que la alta biodegradabilidad de las proteínas de pescado se ve mermada por algún 

factor inhibidor, probablemente las GyA. Se descarta otros factores inhibidores típicos de 

estos procesos como el amoniaco y el sodio, por su relación antagónica y porque la 

concentración de NTK de 266,26 mg/L es mucho menor que los 1.700 mg/L necesarios para 
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que haya inhibición (Chen, Cheng, & Creamer, 2008). Por su parte, el sodio presenta efecto 

inhibidor a partir de los 3.500 mg/L pero no se tiene datos sobre su concentración. 

En ambos casos, la cantidad de biomasa generada por cantidad de carga orgánica removida 

(          ,          ) está en su valor mínimo. Esto indica que las bacterias son poco 

eficientes en aprovechar la energía de ambos sustratos para hacer tejido celular, lo cual 

aumenta la cantidad de subproductos. A continuación se muestra los resultados de la 

calibración de los parámetros cinéticos de la nitrificación. 

Cuadro 9.10: Valores calibrados de los parámetros de la nitrificación 

Parámetro Valor obtenido Valores de referencia Unidades 

       0,009608 0,018-0,001 1/h 

    0,750 4,911-0,750 mg/L 

       0,696963 0,696963-0,003177 1/h 

       0,5 0,6-0,4 mg/L 

     0,1695 0,1695-0,0400 gSSV/gN-NH3 

Se observa que la constante de saturación relativa al nitrógeno de Kjeldahl,    , está en su 

valor mínimo y que la constante de crecimiento celular,       , está en su valor máximo. 

Esto indica que la reacción de conversión del nitrógeno amoniacal a nitrato es rápida y se 

lleva a cabo sin mayor dificultad. Además, se aprecia que la constante de saturación relativa 

a la concentración de oxígeno disuelto,       , está en su valor medio, por lo que esta 

variable no está limitando el proceso. Por su parte, la tasa de generación de biomasa por 

cantidad de amoniaco removido,     , está en su valor máximo; es decir, los 

microorganismos aprovechan la energía de la reacción de manera eficiente. 

Seguidamente se muestran los resultados de la calibración de los parámetros cinéticos de la 

desnitrificación. En el cuadro se observa que la constante de saturación,    , está en su 

valor máximo y que la constante de máximo crecimiento celular con las proteínas como 

sustrato,            , es relativamente baja. Además, esta misma constante para el caso de 

las GyA,             está muy por debajo del límite. Entre las posibles causantes de esta 

situación, se encuentran la presencia de GyA que llegan en el flujo de alimentación a la 

desnitrificación sin haber completado su etapa de hidrólisis y acidificación; así como la gran 
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cantidad de oxígeno disuelto. Éste último proviene tanto de la aireación que se realiza en los 

reactores 3 y 4 de la desnitrificación cuando hay picos de carga—lo cual reduce el volumen 

destinado para la desnitrificación a la mitad—como del agua saturada de oxígeno 

proveniente de la recirculación del agua de la nitrificación. Cabe mencionar que si bien este 

flujo de recirculación no se conoce con exactitud, éste se estima en 395,1 m3/h; o sea, 14,6 

veces el flujo promedio de alimentación al sistema. Sin embargo, se recomienda que esta 

relación esté entre 2 y 4 para evitar exceso de oxígeno en la desnitrificación (Tchobanogous, 

Burton, & Stensel, 2004), por lo que se debería hacer pruebas para optimizar el flujo de 

recirculación.  

Cuadro 9.11: Valores calibrados de los parámetros de la desnitrificación 

Parámetro Valor obtenido Valores de referencia Unidades 

       0,000833 0,000833 1/h 

    0,630000 0,63-0,08 mg/L 

            0,057200 0,346300-0,021817 1/h 

           0,002200 0,346300-0,021817 1/h 

 

9.4 Balance de exergía del sistema  

9.4.1 Tratamiento preliminar 

Los resultados del balance de exergía del tratamiento preliminar se muestran en el cuadro 

subsiguiente. Aquí se observa que las pérdidas en tubería no son significativas, pues los 

tramos son cortos, con pocos accesorios y pocos cambios de dirección. Llama la atención 

que los tubos de espera, aunque son la sección de tubería donde se dan más cambios de 

dirección, las pérdidas de exergía son mínimas debido a que el diámetro de la tubería es 

muy ancho.  

Como se muestra en el mismo cuadro, la remoción por flotación presenta eficiencia 

termodinámica baja (6,1%) pues se requiere mucha energía para presurizar el agua, pero 

una vez que ésta se despresuriza, el cambio de exergía por el cambio de composición molar 

es bajo. Sin embargo, es importante destacar que en materia de aguas residuales, las 
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concentraciones no necesitan ser elevadas para tener un impacto ambiental alto y que 

cuanto más diluida sea la concentración de contaminantes en un agua residual, mayor la 

dificultad para purificarla. 

Cuadro 9.12: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en el tratamiento 
preliminar  

Equipo 
  Exergía, 

kW 
Trabajo, 

kW 
Trabajo 

perdido, kW 
Eficiencia 

Motobomba alimentación tamiz 0,194 0,676 0,482 28,7% 

Tubería bomba-tamiz -0,105 0,000 0,105 0,0% 

Tamiz -0,046 0,000 0,046 0,0% 

Motobomba alimentación DAF 0,103 0,822 0,719 12,5% 

Tubería bomba-tubos de espera -0,079 0,000 0,079 0,0% 

Tubos de espera reactivos DAF -0,010 0,000 0,010 0,0% 

DAF Autoclave 0,682 11,159 10,478 6,1% 

Motobomba de saturación 4,983 10,882 5,900 45,8% 

Despresurización y 
separación 

-4,301 0,000 4,301 0,0% 

Raspador 0,000 0,277 0,277 0,0% 

Total 0,740 12,658 11,917 5,8% 

 

Por su parte, las motobombas de alimentación al Tamiz y al DAF Autoclave son de tipo 

vertical y centrífuga, respectivamente. Ellas presentan consumos de potencia bajos así como 

la menor eficiencia entre las motobombas evaluadas. Se debe aclarar que no fue posible 

determinar con exactitud las causas de estas eficiencias bajas pues en la planta no hay 

información sobre las bombas. Los cálculos se hicieron con base en mediciones de voltaje y 

corriente, estimaciones sobre la presión de entrega de las mismas e información recopilada 

en entrevistas al personal de mantenimiento de la planta. Se supone que, como manejan 

flujos con gran cantidad de sólidos, tienen mucha holgura entre sus partes móviles y 

estáticas, lo cual genera pérdidas; sin embargo, como se muestra más adelante, la eficiencia 

de bombas con estas características es cercana al 50%. Otra posibilidad es que las tuberías 

estén obstruidas con restos de grasa o que ya los equipos hayan cumplido su vida útil y se 

deba cambiar el impulsor. Se recomienda revisar el estado de las tuberías y de la bomba, así 

como llevar un mejor control sobre las especificaciones de los equipos. 
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En contraste con las motobombas anteriores, la motobomba de saturación presenta 

eficiencia y consumo de potencia elevados. Nuevamente, la falta de información sobre el 

tipo de bomba y sus características no permite comparar esta eficiencia contra el valor 

nominal de la misma. En el siguiente cuadro, se muestra una estimación de la eficiencia de 

las bombas según la eficiencia nominal de los motores. Los resultados son congruentes con 

lo antes expuesto; sin embargo, le eficiencia de la bomba de saturación del DAF Autoclave 

es mayor al 50%. Este valor coincide con eficiencias máximas para otras bombas centrífugas 

instaladas en la planta, por lo que se considera que el equipo está funcionando en forma 

óptima. 

Cuadro 9.13: Eficiencia de los motores y bombas del tratamiento preliminar 

 Equipo 
Eficiencia del 

motor 
Eficiencia de la 

bomba 

Motobomba alimentación tamiz 84,0% 34,2% 

Motobomba alimentación DAF Autoclave 84,6%* 14,8% 

Motobomba de saturación DAF Autoclave 88,7%* 51,6% 

*Motor de alta eficiencia con el mismo consumo de potencia 

Luego de hacer una evaluación general, se observa la posibilidad de eliminar la bomba 

menos eficiente, la de alimentación del DAF, y hacer que el agua pase directamente por 

gravedad del tamiz al DAF, con la consecuente eliminación del tanque intermedio. Sin 

embargo, para realizar esta modificación se debe aumentar el volumen del tanque 

subterráneo, que está ubicado en una zona de alto tránsito de camiones de carga, por lo 

cual no es viable en el corto plazo. 

9.4.2 Tratamiento primario 

En el tratamiento primario, nuevamente, las pérdidas en tubería son bajas y no presentan 

posibilidades de mejora pues los tramos son cortos y tienen sólo los accesorios necesarios. 

Además, las válvulas generan poca caída de presión al ser de compuerta. Al igual que en la 

sección anterior, la operación de flotación presenta una eficiencia bastante baja (6,1%) y el 

mayor consumo de potencia ocurre en la presurización del agua del DAF. 
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Cuadro 9.14: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en tratamiento primario  

Equipo 
  Exergía, 

kW 
Trabajo, 

kW 
Trabajo 

perdido, kW 
Eficiencia 

Motobomba pozo 0,615 1,509 0,894 40,8% 

Tubería pozo-tamiz -0,082 0,000 0,082 0,0% 

Tamiz 1 0,000 0,027 0,027 0,0% 

Tubería tamiz-DAF -0,090 0,000 0,090 0,0% 

Total DAF 1 0,426 7,944 7,518 6,1% 

Motobomba de saturación 3,333 7,670 4,337 43,5% 

Despresurización y 
separación 

-2,907 0,000 2,907 0,0% 

Raspador 0,000 0,274 0,274 0,0% 

Motoagitador Igualador 11,200 14,000 2,800 80,0% 

Total 12,07 23,48 11,4 51,4% 

Con respecto al motoagitador del igualador, éste presenta una eficiencia relativamente alta. 

Sin embargo, es normal, pues la eficiencia de la agitación es la eficiencia del motor mismo, 

ya que toda la energía del agitador se transmite al fluido. 

Cuadro 9.15: Eficiencia de los motores y bombas del tratamiento primario 

Equipo 
Eficiencia nominal 

del motor 
Eficiencia de la 

bomba 

Motobomba pozo 87%* 46,9% 

Motobomba de saturación DAF 1 88,1%* 54,3% 

Motoagitador Igualador 80% - 

*Eficiencia de un motor de alta eficiencia según el consumo de potencia 

En relación con la bomba del pozo, su eficiencia de 46,9% es menor que la de la bomba de 

saturación. Cabe mencionar que, al estar diseñada para trasegar fluidos con gran cantidad 

de sólidos, requiere gran holgura en sus partes, por lo que la eficiencia del bombeo se 

puede disminuir fácilmente a menos de 50% (What do we mean by pump efficiency?: Mc 

Nally Institute, 2010).  

Por su parte, la bomba de saturación del DAF 1 es el equipo con mayor consumo de 

potencia en esta sección. Su eficiencia de 54,3% es cercana al máximo posible de 60,4% 
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según la curva característica de la bomba, por lo que se considera que está en condiciones 

óptimas de operación.  

9.4.3 Tratamiento secundario 

En el siguiente cuadro se muestran los resultados del análisis exergético de los reactores 

biológicos.  

Cuadro 9.16: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en los reactores biólogicos  

Equipo 
  Exergía, 

kW 
Trabajo, kW 

Trabajo perdido, 
kW 

Eficiencia 

Digestión anaerobia en 
reactor UASB 

-8,89 2,15 11,036 0,0% 

Desnitrificación -138,03 11,92 149,95 0,0% 

Digestión aerobia y 
Nitrificación 

-167,90 211,77 167,90 0,0% 

 

Se observa que se pierde menos trabajo en la digestión anaerobia que en las demás 

reacciones, siendo la digestión aerobia con nitrificación el proceso donde se pierde más 

exergía. Este resultado es predecible pues, como lo indica Helström (1997), la pérdida de 

exergía en los sistemas de tratamiento aerobio es relativamente alta por la reducción de 

materia orgánica a dióxido de carbono y agua. Por su parte, la digestión anaerobia genera 

biogás, que puede ser aprovechado. 

Se observa que el UASB presenta un consumo menor de potencia para su operación; por lo 

que se debe tratar de mejorar su funcionamiento para disminuir los requerimientos de 

oxígeno en la etapa aireada. Se debe tener presente que cuanto mayor sea la cantidad de 

agua residual que procesan los reactores anaerobios, menores serán los requerimientos de 

oxígeno en el agua que llega a los lodos activos, y por ende menores los requerimientos 

energéticos. 

Los resultados del análisis exergético de los motores, bombas y agitadores se muestran en 

los cuadros siguientes. Con respecto a la motobomba de alimentación del UASB, su 

eficiencia es del 56,7%. Por consiguiente, según la eficiencia del motor del 86%, la eficiencia 
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de la bomba es 66,0%; lo cual es cercano a la eficiencia máxima de la bomba de 70% según 

su curva característica. Lo mismo ocurre con respecto a la bomba de recirculación. Estas dos 

bombas presentan eficiencias mayores que las demás pues la holgura de sus partes es 

menor y poseen rodetes helicoidales, que son más eficientes. 

Cuadro 9.17: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en los motoagitadores y 
motobombas que intervienen en los procesos biológicos 

Equipo 
  Exergía, 

kW 
Trabajo, 

kW 
Trabajo perdido, 

kW 
Eficiencia 

Reactor UASB 
    

Motobomba de alimentación 0,668 1,177 0,510 56,7% 

Motobomba de recirculación 0,551 0,971 0,420 56,8% 

Salida de agua UASB -0,560 0,000 0,560 0,0% 

Desnitrificación 
    

Motobomba recirculación 0,153 0,415 0,262 36,8% 

Motoagitador 1 1,860 2,475 0,615 75,1% 

Motoagitador 2 1,860 2,730 0,870 68,1% 

Motoagitador 3 1,860 2,232 0,372 83,3% 

Motoagitador 4 1,860 2,265 0,405 82,1% 

Motoagitador reciclo 1,308 1,800 0,492 72,7% 

Lodos Activos y Nitrificación 
    

Sopladores 27,94 42,88 14,94 65,2% 

Motobomba salida 0,32 0,99 0,66 32,8% 

DAF Bioflot 0,75 25,12 25,12 3,0% 

Motobomba de saturación 16,06 24,86 8,80 64,6% 

Despresurización y separación -15,31 0,00 16,06 0% 

Raspador 0,00 0,26 0,26 0% 

 

En la desnitrificación, la motobomba de alimentación presenta una eficiencia bastante baja 

de 36,8%, pues la bomba es autocebante. Como lo indica McNaughton (1989), este tipo de 

bomba se construye con cámaras de succión y descarga, las cuales ocasionan pérdidas 

considerables por fricción. Al tomar en cuenta la eficiencia del motor de 78%, se determina 

la eficiencia de la bomba en 47,2%, lo cual es cercano a su eficiencia máxima (50%). 
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En relación con los motoagitadores, se observa que aunque los agitadores son de las 

mismas dimensiones, hay diferencias en consumo de potencia y eficiencia, pues se han 

cambiado algunos motores.  

Cuadro 9.18: Eficiencia de los motores y bombas del tratamiento secundario 

Equipo 
Eficiencia del 

motor 
Eficiencia de la 

bomba 

Reactor UASB   

Motobomba de alimentación 86,0%* 66,0% 

Motobomba de recirculación 83,2%* 68,2% 

Desnitrificación   

Motobomba recirculación 78,0% 47,2% 

Lodos Activos y Nitrificación   

Sopladores 94,1% 69,3% 

Motobomba salida 83,2%* 39,8% 

DAF Bioflot   

Motobomba de saturación 91,3%* 70,08% 

*Eficiencia de un motor de alta eficiencia según el consumo de potencia 

Los motores de los sopladores presentan una eficiencia de 65,2%. Al considerar la eficiencia 

de los motores de 94,1% se observa que la eficiencia del soplador es de 69,3%. Como se 

trata de los equipos de la planta que más energía consumen, vale la pena buscar opciones 

para disminuir su utilización. 

La eficiencia de la motobomba de salida de los lodos activos es baja; sin embargo, como se 

trata de una bomba de vórtice similar a la que alimenta el agua al Tamiz 1, ubicada en el 

pozo de entrada, es normal que su eficiencia presente este valor. Se considera que no es 

conveniente cambiar la bomba pues su diseño evita la destrucción de los flóculos 

bacterianos que degradan los contaminantes del agua residual.  

Con respecto al DAF Bioflot, como es de esperar, la unidad en total presenta eficiencia baja 

pero la motobomba de saturación es eficiente; sin embargo el alto consumo de potencia 

requiere la búsqueda de maneras para disminuirlo, como la sustitución del motor por uno 

tipo premium. 
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9.4.4 Sistema de tratamiento de lodos 

Las motobombas de los lodos presentan, en general, eficiencias bajas pues son de cavitación 

progresiva y cuentan con motoreductores que disminuyen su eficiencia. Con respecto a la 

motobomba de salida del CSTR, se debe aclarar que su eficiencia es negativa pues hay más 

presión a la entrada que a la salida del equipo; es decir, la bomba no cumple ninguna 

función de bombeo y se deben hacer pruebas para verificar que el lodo fluye sin problemas 

por la tubería sin necesidad de este equipo.  

Con respecto al CSTR, no fue posible evaluarlo desde el punto de vista exergético pues no se 

tiene datos sobre las condiciones del lodo a la salida. Sin embargo, tanto la agitación del 

CSTR como del tanque de lodos presentan eficiencias bajas pues tienen motoreductores. 

Cuadro 9.19: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en sistema de tratamiento 
de lodos  

Equipo 
  Exergía, 

kW 
Trabajo, 

kW 
Trabajo perdido, 

kW 
Eficiencia 

Motobomba lodos DAF 1 0,02 0,06 0,04 29% 

Motobomba lodos DAF Bioflot 0,07 0,26 0,19 27% 

Motobomba salida CSTR -0,001 0,01 0,01 -8,8% 

Motoagitador CSTR 1,116 1,884 0,768 59,2% 

Motoagitador tanque de lodos 0,845 1,780 0,935 47,5% 

 

9.4.5 Sistema de aprovechamiento del biogás 

A continuación se muestra los resultados del balance de exergía del motogenerador que se 

utiliza para aprovechar el biogás producido en los reactores anaerobios. En ellos, se observa 

que la eficiencia de este equipo es muy baja. 

Cuadro 9.20: Distribución de exergía, eficiencia y trabajo perdido en el motogenerador  

Equipo   Exergía, kW Trabajo, kW Trabajo perdido, kW Eficiencia 

Motogenerador -108,8 -31,73 77,10 29% 
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En el siguiente cuadro se muestra una estimación de la distribución exergética del sistema 

según los resultados del análisis. Se aprecia que el 65% de las pérdidas son por fricción, 

radiación y enfriamiento, lo cual es mayor que lo normal para un motor de combustión 

interna. Se ha realizado pruebas para aprovechar el aire de enfriamiento del motor para 

disminuir el contenido de humedad de los lodos, mas no se obtuvo resultados satisfactorios. 

Cuadro 9.21: Distribución de la exergía en el motor-generador 

Rubro 
Flujo de exergía,  

kW 
Distribución estimada, 

% 
Distribución típica, 

%* 

Electricidad 31,73 27,0% 33,0% 

Fricción, radiación y 
enfriamiento 

76,36 65,0% 39,0% 

Escape 9,40 8,0% 28,0% 

Total 117,48 100,0% 100,0% 

* House, 1978 

Como el metano tiene una temperatura de combustión mayor que la gasolina, cuando el 

sistema estaba nuevo y trabajaba de forma ininterrumpida, se originaba una temperatura 

muy elevada en su interior. Esto provocó la necesidad de instalarle un radiador 

sobredimensionado. Sin embargo, el motor sigue operando a mayor temperatura que la 

debida pues tiene la chispa “adelantada”. Además, según las especificaciones del generador 

eléctrico, su velocidad sincrónica es de 3600 revoluciones por minuto; por lo que el motor 

debe girar aún más rápido. Se considera que el ámbito óptimo de operación para un motor 

de combustión está entre 2.000 y 3.000 rpm. Todo esto acelera el deterioro del motor.  

En menos de tres años de uso, el motor ya gasta un cuarto de galón de aceite por día. Esto 

puede atribuir a un desgaste de los anillos del motor o a que el incremento en la 

temperatura de funcionamiento disminuya la viscosidad del aceite, lo suficiente para que 

éste pase a la cámara de combustión y se queme.  

Como se muestra en el siguiente cuadro, el motor opera sólo un 40% del los días que 

debería funcionar, y sólo un 31% funciona de forma ininterrumpida. Esto repercute en el 

grado de ahorro energético del sistema.  
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Cuadro 9.22: Distribución del tiempo de funcionamiento del motogenerador  

Clasificación Días Porcentaje 

Días que permaneció apagado 69 40% 
Días que generó electricidad 102 60% 

Días que operó continuamente las 24 horas 53 31% 
Días de funcionamiento parcial 49 29% 

Total de días considerados 171 100% 

 

En el análisis del tiempo de inactividad del motogenerador se excluyó los días sábado, 

domingo y lunes, pues la cantidad de biogás que se genera no es suficiente para que el 

sistema funcione en esos días. Se recomienda evaluar la opción de construir un tanque 

igualador paralelo al existente, pues  se podría generar un 43% más de biogás por año al 

hacer el proceso continuo.  

Entre las reparaciones que se le han realizado al motor se encuentran cambio de filtros, 

fajas, distribuidor, alternador y arrancador. Esto se atribuye a los ácidos que se generan en 

el proceso de lodos activos con nitrificación (ácido acético, nitroso, nítrico, etc.) los cuales 

son arrastrados por la aireación del reactor y generan un ambiente altamente corrosivo. Se 

recomienda reubicar el motogenerador en un lugar más alejado y resguardado de estos 

gases.  

9.5 Evaluación de opciones de mejora 

Luego de analizar en detalle los resultados de la evaluación exergética, se procede a evaluar 

la rentabilidad de realizar modificaciones al proceso que mejoren su eficiencia, según se 

muestra en el siguiente cuadro. 

Cuadro 9.23: Opciones de mejora a evaluar 
Equipo Comentarios Opciones de mejora a evaluar 

Tuberías y 
accesorios 

En general, los tramos de tubería son cortos, 
con pocos cambios de dirección y sólo los 
accesorios necesarios. Éstos son de baja 
pérdida de energía. Las tuberías son de PVC 
en su mayoría, por lo que presentan pocas 
pérdidas por fricción. 

-No es necesario realizar mejoras.  
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Cuadro 9.23(Continuación): Opciones de mejora a evaluar 
Equipo Comentarios Opciones de mejora a evaluar 

Bombas y 
agitadores 

Las bombas presentan eficiencias cercanas a 
la máxima según el diseño. No es 
conveniente cambiarlas pues las 
ineficiencias son propias de los diseños de 
las bombas (autocebante, para trasegar 
fluidos con sólidos, etc.), seleccionadas para 
ahorrar en mantenimiento y alargan la vida 
útil de los equipos. Sin embargo, se debe 
valorar la rentabilidad de cambiar los 
motores por motores de mayor eficiencia.  

-Sustituir motores eléctricos 
convencionales por motores de 
alta eficiencia o premium 

Reactor UASB El trabajo perdido en la digestión anaerobia 
es menor que en los demás procesos 
biológicos, pues genera biogás. Además 
requiere menos trabajo para su operación. 

-Revisar parámetros de operación  
-Aumentar la temperatura de 
operación 

Aireación de los 
lodos activos 

Los sopladores son los equipos más 
potentes y se podría optar por cambiar los 
motores a tipo premium. 

-Sustituir motores de alta 
eficiencia por motores premium 
-Optimizar el sistema de aireación 

Sistema de 
aprovechamiento 
del biogás 

La eficiencia en el aprovechamiento del 
biogás es baja y el sistema pasa gran parte 
del tiempo inactivo por acelerado deterioro 
del motor de combustión interna. 

-Cambiar el sistema de 
combustión 
-Disminuir el uso de combustibles 
fósiles mediante sustitución con 
biogás 

Tratamiento de 
lodos 

Hay un vacío de información sobre la 
composición de entrada, salida y dentro del 
reactor. Si se optimiza este proceso, 
disminuye la cantidad de lodos de la planta 
y aumenta la producción de biogás. 

-Revisar parámetros de control 
del CSTR según recomendaciones 
del manual de operación 

 

9.5.1 Sustitución de los motores eléctricos por motores de alta eficiencia o premium 

Los motores eléctricos de baja tensión (<1.000 V) con rotor de jaula de ardilla entre 0,75 y 

375 kW, de 2, 4 y 6 polos, se clasifican de menor a mayor en (Simpson, 2013): 

 Eficiencia estándar (IE11, similar al antiguo EFF2) 

 Alta eficiencia, (IE2, similar al antiguo EFF1)  

 Eficiencia premium (IE3) 

                                                           

1 IE= International Efficiency 
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 Eficiencia super premium (IE4) 

Cabe mencionar que desde 2011 está prohibida la comercialización de motores IE1 en 

Europa. Esta prohibición se extenderá a los motores IE2 con potencia mayor a los 7,5 kW a 

partir de enero de 2015;  y con potencia mayor a 0,75 kW a partir de enero de 2017. Países 

como Australia, Brasil, Canadá, China y E.E.U.U  ya han tomado medidas similares (ABB Ltd., 

2011 ). En los siguientes cuadros se muestra el costo de sustituir los motores actuales por 

motores de alta eficiencia (IE2) o premium (IE3), el ahorro que se obtendría y el tiempo de 

retorno de la inversión. No se estudia la sustitución por motores super premium (IE4) pues 

todavía no se comercializan en el mercado nacional.  

Cuadro 9.24: Costo de sustituir los motores por motores de mayor eficiencia 

Equipo Alta Eficiencia, US$ Premium, US$ Diferencia, US$ 

Motobomba alimentación tamiz Autoclave 466,8 545,5 78,8 

Motobomba alimentación DAF Autoclave 466,8 545,5 78,8 

Motobomba de saturación DAF Autoclave 1121,3 1371,7 250,3 

Motobomba pozo-alimentación Tamiz 1 2186,1 2631,3 445,2 

Motobomba de saturación DAF 1 1736,1 2105,9 369,8 

Agitador Igualador 1138,5 1393,3 254,7 

Motobomba alimentación UASB 1344,4 1611,4 267,0 

Motobomba recirculación UASB 871,6 1012,4 140,8 

Motobomba recirculación desnitrificación 459,8 536,7 76,9 

Motoagitador 1 426,2 494,0 67,8 

Motoagitador 2 445,8 518,9 73,1 

Motoagitador 3 407,4 470,2 62,8 

Motoagitador 4 410,0 473,4 63,5 

Motoagitador reciclo 475,9 557,1 81,2 

Sopladores 6035,7 7421,6 1385,9 

Motobomba salida lodos activos 933,6 1091,1 157,5 

Motobomba de saturación DAF Bioflot 2412,8 2982,3 569,5 

Motobomba lodos DAF 1 348,9 395,8 46,9 

Motobomba lodos DAF Bioflot 412,9 477,2 64,2 

Motoagitador CSTR 382,0 437,9 55,9 

Motoagitador tanque de lodos 351,5 399,1 47,6 
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Si se supone un máximo de 3 años para recuperar la inversión inicial, se recomiendan las 

acciones siguientes: 

Cuadro 9.26: Recomendaciones para el cambio de motores de bombas 

Equipo 
Sustituir por 

premium 

Sustituir por alta 
eficiencia cuando 

sea oportuno 

Sustituir por 
premium cuando 

sea oportuno 

Motobomba alimentación tamiz 
Autoclave 

 * 
 

Motobomba alimentación DAF Autoclave  * 
 

Motobomba de saturación DAF 
Autoclave 

  * 

Motobomba pozo  * 
 

Motobomba de saturación DAF 1   * 

Agitador Igualador *  
 

Motobomba alimentación UASB  * 
 

Motobomba recirculación UASB  * 
 

Motobomba recirculación  * 
 

Motoagitador 1 *  
 

Motoagitador 2   * 

Motoagitador 3  * 
 

Motoagitador 4   * 

Motoagitador reciclo *  
 

Sopladores   * 

Motobomba salida  * 
 

Motobomba de saturación DAF Bioflot   * 

Motobomba lodos DAF 1  * 
 

Motobomba lodos DAF Bioflot  * 
 

Motoagitador CSTR *  
 

Motoagitador tanque de lodos   * 

Ahorro, US$/año 2.794 1.393 36,0 

 

9.5.2 Evaluación de parámetros de operación del UASB 

En general, se observa que las mediciones se realizan según lo indicado en el Manual de 

Operación; sin embargo, hay algunas discrepancias. Estas se muestran a continuación: 
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Cuadro 9.27: Diferencias de frecuencia de monitoreo de variables de control en el UASB 

Parámetro de control 
Frecuencia 

recomendada 
Frecuencia de 

medición 

Concentración de AGV en el afluente Diaria Semanal 
Velocidad de sedimentación de sólidos 
suspendidos en afluente, efluente y en el interior 
del reactor 

Diaria No reportado 

 

Como se muestra en el cuadro siguiente, el reactor UASB no se opera a su máxima 

capacidad, pues el tiempo de retención hidráulico es mucho menor que el mínimo y la carga 

orgánica alimentada es mucho menor que la máxima permitida. El pH promedio en el 

interior está en el valor óptimo y los AGV en el efluente están muy por debajo del límite. Se 

observa que la relación de nitrógeno y fósforo con respecto a la DQO es alta por lo que no 

hay carencia de nutrientes. Además, la relación TSS/DQO es menor que el valor máximo 

permitido, lo mismo que la relación GyA/DQO, pero ambas están cerca del límite. Con base 

en esto, para poder aumentar la carga orgánica que se alimenta al reactor UASB se debe 

buscar maneras de disminuir la concentración de GyA y SST.  

Cuadro 9.28: Comparación de valores de los parámetros de operación del UASB 

Parámetro de operación Valor promedio Límite 

Carga orgánica máxima, kgDQO/m3/d 1,4 7 
Tiempo de retención hidráulico mínimo, días 4,32 0,67 
pH óptimo en el interior 7,1 7,0-7,2 
AGV máximo en el efluente, mg/L 21,76 500 mg/L 
DQO/N/P mínimos en la alimentación 100/6,5/40,8 100/1,25/0,25 
TSS/DQO máximo en la alimentacion 0,18 0,2 
GyA/DQO máximo en la alimentación 0,02 0,05 

 

Al estudiar los datos de operación de la planta, se observa que la concentración de SST a la 

salida del DAF 1 es de 581 mg/L; mientras que a la entrada del UASB es de 736 mg/L. Esta 

diferencia se atribuye a una acumulación de sustrato en el interior del tanque igualador, por 

lo que se recomienda realizar una limpieza del mismo en el siguiente paro.  
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Otra manera de disminuir las GyA y los SST es mediante la optimización del funcionamiento 

del DAF 1 y DAF Autoclave. A continuación se muestran los porcentajes de remoción de 

contaminantes del agua en estos equipos. 

Cuadro 9.29: Porcentajes de remoción de contaminantes en el DAF 1 y DAF Autoclave 

Variable DAF 1 DAF Autoclave 

DQO 49,3% 63,0% 

Grasas y Aceites 81,2% 83,6% 
SST 62,2% 80,8% 

En el caso del DAF 1, se considera que estos valores de remoción son bajos pues, como se 

muestra a continuación, los parámetros de carga de sólidos, carga hidráulica y tiempo de 

retención hidráulico están cerca de los límites inferiores recomendados en la literatura.  

Cuadro 9.30: Parámetros de carga del DAF 1 y DAF Autoclave 

Parámetro de control DAF 1 DAF Autoclave Valor recomendado* 

Tiempo de retención 
hidráulico, min 

40,2 25,7 20-30 

Carga de sólidos, kg/m2-h 3,0 3,7 
4-6 (hasta 12,1 con 

reactivos) 
Carga hidráulica, m/h 2,5 3,2 0,49-13,4  

* (Tchobanogous, Burton, & Stensel, 2004) 

Con respecto al DAF Bioflot, los porcentajes de remoción son mayores que los del DAF 1; y 

el tiempo de retención hidráulico está entre los valores recomendados en la literatura. 

Además la carga de sólidos y la carga hidráulica son bajos. En ambos casos se recomienda 

verificar que tanto la relación A/S como la dosificación de reactivos estén en los valores que 

maximicen la remoción de contaminantes. 

9.5.3 Aumento de la temperatura de operación del UASB 

Simulación del UASB y calibración de parámetros cinéticos 

Para estudiar cuánto se podría mejorar el funcionamiento del UASB, se decide utilizar un 

modelo de simulación. En el Apéndice E  se muestra la metodología utilizada. En la Figura 

9.2 se muestra la estructura final del reactor con el simulador Superpro Designer y los 

resultados correspondientes de la calibración. 
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En el cuadro siguiente, se observa que la velocidad de máximo crecimiento celular relativa a 

las GyA,       , está por debajo del valor mínimo y que la constante de saturación 

correspondiente,       , está en el límite máximo. Esto coincide con la degradación lenta 

que suelen presentar las GyA, pues forman una película alrededor de la pared celular de los 

microorganismos, la cual estorba la difusión de masa a través de dicha pared e inhibe los 

procesos biológicos. 

 

Figura 9.2: Estructura final para simular el UASB 
 
 
Cuadro 9.31: Valores de los parámetros cinéticos del UASB 

Parámetro Valor obtenido Valores de referencia Unidades 

   0,000833 0,001667-0,000833 1/h 

       0,001020 0,013281-0,010500 1/h 

       323 323-157 mg/L 

        0,013281 0,013281-0,010500 1/h 

        150 323-157 mg/L 

         0,05 0,10-0,05 gVSS/gDQO 

          0,05 0,10-0,05 gVSS/gDQO 

              0,30 0,60-0,30 - 

 

UASB / Lecho

975.00 m3 

Separador sólido-líquido

Recirculación interna

Lodos retenidos

Biogás UASB

Afluente UASB

Efluente UASB
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En relación con los parámetros de la degradación de proteínas, se observa que la velocidad 

de máximo crecimiento celular,        , está en su valor máximo y que la constante de 

saturación,        , está levemente por debajo de su valor mínimo. Esto concuerda con el 

hecho de que las proteínas de pescado son de degradación fácil por ser ricas en nitrógeno y 

porque su estructura es más sencilla que las de otros animales de consumo humano.  

Esto difiere de lo obtenido en relación con la degradación aerobia de proteínas. La 

diferencia radica en que se lleva un control mayor sobre la cantidad de GyA que se alimenta 

al reactor anaerobio, pues este es más sensible. Además, el UASB sirve de apoyo a los 

demás reactores y si se observa que el afluente contiene muchas grasas, se disminuye el 

flujo de alimentación al UASB. No obstante, indistintamente de la cantidad de GyA que 

lleguen a la planta, todas las aguas deben ser tratadas por los reactores anóxicos y aerobio. 

Simulación del proceso a diferentes temperaturas 

El análisis del efecto de aumentar la temperatura de operación del UASB se realiza con base 

en el modelo calibrado, según se explica en el Apéndice 2. Los resultados de aumentar la 

temperatura de operación sin aumentar el flujo de agua procesado se muestran en el 

cuadro de la página siguiente.  

En los datos se observa que llevar la temperatura del reactor desde 32,71°C hasta 55°C, 

provocaría un aumento en la generación de biogás del 34%, lo cual es cercano a lo que se 

reporta en la literatura (Bolzonella, Fatone, Di Fabio, & Cecchi, 2009). Por ende, el modelo 

es adecuado para ser utilizado en el presente análisis.  

Los resultados indican que conforme aumenta la temperatura de operación, mayor es la 

producción de biogás y menor la concentración de DQO a la salida del reactor y a la entrada 

de la etapa anóxica. Esto permitiría disminuir el suministro de aire a los lodos activos. 

Se estima que el biogás generado actualmente es suficiente para aumentar la temperatura 

de la alimentación hasta 41,14°C; y el aumento en la producción de biogás permitiría llevar 

esta temperatura hasta 43,5°C (según interpolación lineal), si se mantiene el mismo caudal 
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promedio de alimentación. Se observa que la energía requerida para aumentar la 

temperatura del reactor es mayor que el incremento en la producción de biogás y mayor 

que la cantidad de energía que se podría ahorrar en aireación. Pese a que en los cálculos 

energéticos no se considera las ineficiencias del sistema, se concluye que no es rentable 

incrementar la temperatura del reactor si no se aumenta el caudal de alimentación. 

Cuadro 9.32: Resultados de aumentar la temperatura de operación del UASB sin aumentar 
el flujo de alimentación 

Temperatura promedio de operación, °C 32,31 32,31 32,31 32,31 32,31 32,31 

Biogás total generado, m
3
/día 361,5 361,5 361,5 361,5 361,5 361,5 

Biogás generado UASB, m
3
/día 310,1 310,1 310,1 310,1 310,1 310,1 

Exergía del biogás generado, kW 95,64 95,64 95,64 95,64 95,64 95,64 

Temperatura de operación simulada, °C 35 40 41,14 45 50 55 

Energía necesaria para calefacción con mismo caudal, kW 29,2 83,3 95,64 137,5 191,6 245,8 

Exergía sobrante según biogás producido actualmente, kW 66,5 12,3 0,00 -41,84 -96,00 -150,2 

Biogás extra necesario, m
3
/d 0,0 0,0 0,0 158,2 362,9 567,6 

Incremento necesario en producción de biogás 0% 0% 0% 51% 117% 183% 

Metano generado a temperatura simulada, mismo Q 
alimentado, mol/h 

476 517 519,7 528,0 531,2 532,0 

Biogás generado a temperatura simulada, m
3
/d 370,9 403,0 404,9 411,4 413,9 414,5 

Incremento en generación biogás, m
3
/m

3
 20% 30% 31% 33% 33% 34% 

Exergía biogás producido, nueva temperatura, kW 112 120,2 120,7 122,4 123,1 123,3 

Exergía sobrante (menos calefacción), nueva temp., kW 82,6 36,91 25,09 -15,04 -68,54 -122,5 

Ahorro (gasto) neto de exergía VS. situación actual, kW -13,1 -58,7 -70,55 -110,7 -164,2 -218,2 

DQO a la salida del UASB real, mg/L 1207 1207 1207 1207 1207 1207 

DQO a la salida del UASB simulado, mg/L 382 106 89 34 11 3 

Disminución de la DQO a la salida del reactor, % 68% 91% 93% 97% 99% 100% 

DQO a la entrada de la desnitrificación, mg/L 2887 2791 2785 2766 2758 2755 

Disminución de la DQO en afluente de desnitrificación, mg/L 287 383 389 408 416 418 

Aireación actual, m
3
/h 1917 1917 1917 1917 1917 1917 

Aireación estimada c disminución de la DQO, m
3
/h 1743 1685 1682 1670 1666 1664 

Disminución de la aireación, m
3
/h 173 231 235 246 251 253 

Disminución de consumo de energía en sopladores, kW 3,9 5,2 5,3 5,5 5,6 5,7 

Ahorro neto de energía, kW -9,20 -53,6 -65,3 -105,2 -158,6 -212,5 

 

Los resultados de aumentar el flujo de agua alimentado al reactor UASB se muestran en el 

Cuadro 9.34. Se observa que si se lleva la temperatura del UASB a 35°C, se podría procesar 
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toda el agua de la planta en el reactor UASB. Sin tomar en cuenta las ineficiencias del 

sistema, esto permitiría obtener un ahorro de $681/día. Sin embargo, el resultado es 

demasiado optimista por lo que se debería realizar estudios de laboratorio para determinar 

el verdadero efecto que tendría el incremento de la temperatura del reactor sobre su 

rendimiento.  

Cuadro 9.33: Resultados de aumentar la temperatura de operación del UASB y el flujo de 
alimentación 

Temperatura promedio de operación, °C 32,31 32,31 32,31 32,31 32,31 32,31 

Biogás total generado, m
3
/día 361,5 361,5 361,5 361,5 361,5 361,5 

Biogás generado UASB, m
3
/día 310,1 310,1 310,1 310,1 310,1 310,1 

Exergía del biogás generado, kW 95,64 95,64 95,64 95,64 95,64 95,64 

Temperatura de operación simulada, °C 35,00 35,38 40,00 45,00 50,00 55,00 

Energía necesaria para calefacción con Qmáx, kW 83,89 95,64 239,7 395,45 551,23 707,01 

Exergía sobrante según biogás producido actualmente, kW 11,75 0,00 -144,0 -299,8 -455,6 -611,4 

Biogás extra necesario, m
3
/d 0 0,0 544,5 1133,4 1722,2 2311,1 

Incremento necesario en producción de biogás 0% 0% 176% 366% 555% 745% 

Metano generado a temperatura simulada Qmáx, mol/h 1393 1400 1487 1518,1 1527,6 1516,1 

Biogás generado a temperatura simulada Qmáx, m
3
/d 1085 1091 1158 1182,7 1190,1 1181,2 

Incremento en generación biogás estimado Qmáx, m
3
/m

3
 250% 252% 274% 281% 284% 281% 

Exergía biogás, Qmáx, nueva temperatura, kW 300,7 302,1 320,1 326,49 328,44 326,07 

Exergía sobrante, Qmáx, nueva temperatura, kW 216,8 206,5 80,39 -68,97 -222,8 -380,9 

Ahorro (gasto) neto de exergía VS. situación actual, kW 121,1 110,9 -15,3 -164,6 -318,4 -476,6 

DQO a la salida del UASB, mg/L 1207 1207 1207 1207 1207 1207 

DQO a la salida del UASB simulado, mg/L 339 107 107 107 11 11 

Disminución de la DQO a la salida del reactor, % 72% 91% 91% 91% 99% 99% 

DQO a la entrada de la desnitrificación, mg/L 339 107 107 107 11 11 

Disminución de la DQO, mg/L 2835 3067 3067 3067 3163 3163 

Aireación actual, m
3
/h 1917 1917 1917 1917 1917 1917 

Aireación estimada por disminución de la DQO, m
3
/h 204 65 65 65 7 7 

Disminución de la aireación, m
3
/h 1712 1852 1852 1852 1910 1910 

Disminución de consumo de energía en sopladores, kW 38,3 41,4 41,4 41,4 42,7 42,7 

Ahorro neto de energía, kW 159,4 152,3 26,18 -123,18 -275,70 -433,85 

Ahorro neto de dinero $/día 681,1 650,6 111,8 -526,2 -1178 -1853 
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9.5.4 Mejoramiento del motogenerador eléctrico 

En el cuadro siguiente se muestran opciones para solucionar los problemas del 

motogenerador. Una vez reubicado el equipo en un lugar resguardado de los ácidos que se 

producen en el sistema de lodos activos con remoción de nitrógeno, se puede suponer que 

el motor disminuirá considerablemente su tiempo de inactividad. La primera opción toma 

en cuenta el gasto máximo que podría requerir la realización de un mantenimiento 

profundo; es decir, poner el motor a funcionar con regularidad. La inversión se pagaría en 

menos de un año. La segunda opción consiste en sustituir el motogenerador por un sistema 

más eficiente, diseñado para biogás. El tiempo estimado para recuperar la inversión es de 

4,8 años. A pesar de las ineficiencias del sistema actual, se determina que la mejor opción es 

realizar un mantenimiento profundo. 

Cuadro 9.34: Opciones para mejorar el aprovechamiento de la exergía del biogás 

Opción 
 

Exergía, 
kW 

Trabajo, 
kW 

Trabajo 
perdido, 

kW 

Ahorro, 
kW 

Eficien-
cia 

Ahorro, 
$/año 

Ahorro 
adicional, 

$/año 

Costo, 
$ 

Tiempo 
de 

pago, 
años 

Situación actual -108,8 -31,73 77,1 0,0 29% 10.513 0 - - 

Hacer un 
mantenimiento 
profundo 

-108,8 -31,73 77,10 26,2 29% 21.558 11.045 6.000 0,5 

Sustituir el 
motor por uno 
nuevo  

-108,8 -37,00 71,83 32,1 34% 26.438* 15.925 76.049 4,8 

*El ahorro anual por aumento en la eficiencia del sistema es de $14.630; y $1.294 por aceite que se deja de quemar. 

 

9.5.5 Sustitución de LPG por biogás en el sistema productivo de la empresa 

Para sustituir LPG por biogás, se debe llevar éste hasta donde se encuentran ubicados el 

tanque del LPG y las calderas, a una distancia de 350 m de los reactores anaerobios. La 

presión del LPG es de 2psig antes de ingresar a dichas calderas; por lo que el biogás debe 

tener una presión mayor para poder introducirlo en la tubería. En los cuadros siguientes se 

muestra que la inversión de US$86.934 necesaria se paga en menos de dos años, pues se 

lograría ahorrar US$36.113 por año. Este ahorro anual es mayor que el que se estima podría 
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obtenerse al reubicar y reparar, o sustituir, el motor de combustión interna, por lo que es la 

opción más adecuada.  

Cuadro 9.35: Valor de la inversión necesaria para llevar el biogás hasta las calderas  

Aspecto Valor 

Costo compresor centrífugo 0,3kW, 5psi, US$ 8.998 

Precio tubería inox.ced40-DN=1,5in, US$ 35,6 

Distancia, m 350 

Costo tubería total de tubería, US$ 12.468 

Subtotal US$ 21.465 

Incremento por flete 20% 

Incremento por instalación 50% 

Incremento por instrumentación y control 36% 

Costos directos, US$ 44.218 

Costo de ingeniería y supervisión 33% 

Utilidad del contratista 22% 

Contingencias 44% 

Costos indirectos, US$ 42.716 

Costo total, US$ 86.934 

 
 
Cuadro 9.36: Tiempo de pago de la inversión para sustituir LPG por biogás 

Rubro Valor 

Energía del biogás, kW 108,8 

Poder calórico del combustible, kJ/kg 46.184,9 

Combustible ahorrado, kg/día 203,6 

Precio del combustible, colones/L 301 

Densidad, kg/m3 507 

Ahorro diario, US$/día 212 

Costo operativo del compresor, US$/día 1,25 

Ahorro anual neto, US$/año 36.113 

Costo total, US$ 86.934 

Tiempo de pago, años 2,4 

 

Se debe hacer estudios más detallados sobre los costos de implementación y desarrollo del 

proyecto, pues se debe recorrer una curva de aprendizaje a la hora de hacer el cambio de 



85 

 

combustible, la cual puede requerir iniciar con tasas de sustitución menores. Esto 

aumentaría el tiempo necesario para recuperar la inversión. 

De implementarse alguna de estas acciones, se recomienda monitorear el contenido de H2S 

en el biogás y analizar la necesidad de instalar un sistema de purificación para aumentar la 

vida útil de los equipos.  

9.5.6 Evaluación de los requerimientos de oxígeno del sistema de aireación de lodos  

El sistema de aireación opera en un promedio de 1,64 mg/L de oxígeno disuelto (OD), pero 

Tchobanogous, Burton, & Stensel (2004) recomiendan operar a 2 mg/L, por lo que se 

descarta la posibilidad de disminuir la concentración de oxígeno disuelto.  

A pesar de los paros operativos que se han llevado a cabo en la planta, no se han limpiado 

los difusores durante varios años. De acuerdo con Tchobanogous, Burton, & Stensel (2004) 

el consumo de aire entre un sistema limpio y uno sucio pude aumentar hasta en un 64% a la 

temperatura y presión de operación del sistema; esto implica un ahorro máximo anual de 

US$ 25.000. Se recomienda limpiar los difusores en el próximo paro que se realice.  

9.5.7 Evaluación de los parámetros de operación del CSTR según el manual de operación 

Según el Manual de Operación, en el CSTR se debe monitorear la temperatura y el pH 

diariamente en la alimentación, a la salida y dentro del reactor. Además, se deben medir los 

sólidos totales, sólidos volátiles, DQO, alcalinidad y AGV, en los mismos puntos del proceso 

de dos a tres veces por semana. Actualmente, sólo se monitorea la temperatura y pH a la 

entrada del reactor y en su interior; así como la DQO y los AGV dentro del mismo. Además, 

en la alimentación no se monitorea la DQO ni los SST; y no se recopila información sobre las 

condiciones del lodo a la salida del reactor. Como lo indica el Manual de Operación, valores 

excesivos de sólidos volátiles en la alimentación son la causa más frecuente de mal 

funcionamiento del reactor.  
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Al analizar las especificaciones del reactor, el tiempo de retención hidráulico debe ser de 40 

días, pero ahora se estima en 293 días. Se recomienda iniciar a monitorear las variables de 

control para recopilar información que permita disminuir el tiempo de retención. No se 

descarta la posibilidad de que el alto contenido de grasas y aceites de los lodos primarios 

afecte significativamente el rendimiento del reactor. Por ello, se recomienda otra 

investigación que analice la opción de sustituir los lodos primarios que se alimentan al CSTR 

por lodos secundarios provenientes del DAF Bioflot. 
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CAPÍTULO 10 CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

10.1 Conclusiones 

10.1.1 Sobre la simulación por computadora del proceso 

 La DQO de las GyA simuladas es menor que la de las GyA reales. 

 Los resultados de la simulación del proceso de lodos activos y degradación 

anaerobia coinciden con el hecho de que las GyA inhiben la degradación de los 

demás sustratos. 

10.1.2 Sobre el análisis exergético del sistema 

 Los tramos de tubería que conectan los equipos son cortos, de PVC, presentan 

pocos cambios de dirección, válvulas que provocan bajas pérdidas energéticas y sólo 

los accesorios necesarios, por lo que no es necesario realizar modificaciones al 

sistema de tuberías. 

 La eficiencia termodinámica de la flotación por aire disuelto es muy baja pues el 

cambio en exergía de mezcla es un 6% de la exergía requerida para realizarlo. 

 Los equipos eléctricos que más potencia consumen son los compresores de aire del 

proceso de lodos activos, seguidos por las motobombas de saturación de aire de las 

unidades de flotación. 

 Las mayores pérdidas de exergía se dan en las reacciones biológicas.  

 Se debe aumentar el uso de la digestión anaerobia pues produce pérdidas menores 

de exergía y requiere consumo menor de potencia para su operación que los 

procesos de lodos activos con nitrificación y que la desnitrificación. 

 Si se aumenta la temperatura de operación del UASB sin aumentar el flujo de 

alimentación, se generarían pérdidas de energía pues el aumento en generación de 

biogás no compensa su utilización para calentar el agua ni el ahorro en aireación de 

los lodos activos. 
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 La mejor opción para mejorar el sistema de aprovechamiento del biogás es realizar 

un mantenimiento profundo al motor de combustión interna. Se espera recuperar 

la inversión en menos de un año.  

10.2 Recomendaciones 

10.2.1 Para mejorar los resultados de futuras simulaciones del proceso 

 Buscar maneras alternativas para representar las GyA, de manera que el error 

obtenido al simular las corrientes de proceso sea menor, sin perder rigurosidad al 

balancear las ecuaciones de producción de tejido celular. 

10.2.2 Sobre el mantenimiento de los equipos 

 Llevar un mejor control de las bombas y motores que hay instalados en la planta, así 

como un cuidado mejor de las placas de los equipos. 

 Calibrar los medidores de flujo de biogás. 

 Revisar el estado de las bombas que alimentan el Tamiz y el DAF Autoclave, así 

como las tuberías de descarga de estos equipos pues su eficiencia es mucho menor 

de lo normal. 

 Limpiar los difusores de los lodos activos una vez por año, cuando se haga el paro 

programado, pues se podría generar un ahorro máximo de 64% de energía en la 

operación.  

10.2.3 Para disminuir el consumo de energía eléctrica de las motobombas 

 Si se supone un tiempo de recuperación de la inversión de 3 años, cambiar por 

motores premium los motores del agitador del igualador, del motoagitador 1 y del 

reciclo en la desnitrificación; y del agitador del CSTR. 

 En caso de que surja la necesidad de cambiar un motor, sustituir por motor 

premium en vez de alta eficiencia, los ubicados en la bomba de saturación del DAF 

Autoclave, DAF 1 y DAF Bioflot, los agitadores 2 y 4 de la desnitrificación; los 
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sopladores de la aireación de lodos activos y la agitación del tanque de lodos. 

Cuando se deba reemplazar el resto de los equipos, se recomienda comprar 

motores de alta eficiencia. 

 Colocar una válvula en paralelo a la motobomba de lodos del CSTR para poder 

prescindir de su utilización cuando el nivel del fluido en el reactor así lo permita.   

10.2.4 Para mejorar el funcionamiento de los reactores biológicos 

 Evaluar la opción de instalar un tanque homogenizador en paralelo al ya existente 

para poder alimentar el UASB los fines de semana y aumentar la producción de 

biogás. 

 Verificar que tanto la relación A/S como la dosificación de reactivos en las unidades 

de flotación por aire disuelto “DAF 1” y “DAF Autoclave” estén en los valores que 

maximicen la remoción de contaminantes.  

 Realizar pruebas de laboratorio para evaluar la velocidad de remoción de DQO 

cuando se aumenta la temperatura de operación del UASB, pues aunque el modelo 

de simulación utilizado ofrece resultados similares a los de la bibliografía cuando no 

se aumenta el flujo, los resultados al aumentar el caudal de alimentación son muy 

optimistas. 

 Realizar pruebas para minimizar el flujo de recirculación del reactor aerobio al 

reactor anóxico para mejorar la desnitrificación. 

 Monitorear las variables de operación del CSTR según lo indica el manual de 

operación de la planta para optimizarlo. 

 Llevar a cabo otra investigación que analice la opción de sustituir los lodos primarios 

que se alimentan al CSTR por lodos secundarios del DAF Bioflot. 

10.2.5 Para aumentar el aprovechamiento del biogás 

 Reubicar el motogenerador en un lugar resguardado de los ácidos que se generan 

en el sistema de lodos activos con nitrificación, para disminuir el deterioro de sus 

sistemas auxiliares, el gasto de mantenimiento y el tiempo de inactividad.  
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 Realizar estudios económicos más detallados para verificar la viabilidad de sustituir 

combustibles fósiles por biogás, pues aunque es la opción que más dinero permite 

ahorrar entre los posibles usos del biogás que se genera, el costo de inversión es 

elevado y se requiere una curva de aprendizaje a la hora de sustituir el LPG 

mediante mezcla con biogás. 

10.2.6 De análisis de composición del biogás 

 Efectuar un análisis de la composición del biogás en el corto plazo. 

 Monitorear el contenido de H2S en el biogás y analizar la necesidad de instalar un 

sistema de purificación para aumentar la vida útil del motor.  
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NOMENCLATURA 

Letras Significado Unidades 

A volumen de aire disuelto mL 

   corriente promedio A 

C capacidad calórica J/kg-K 

D diámetro de la tubería m 

E flujo específico de exergía kW/kg 

f fracción del aire disuelto a la presión P adim. 

  factor de fricción de Fanning adim. 

g aceleración del campo gravitacional terrestre m/s2 

h diferencia de elevación m 

K coeficiente total de pérdidas por fricción en accesorios de tubería adim. 

k constante de decaimiento celular 1/h 

K constante de velocidad media mg/L 

L longitud de la tubería m 

LW potencia perdida kW 

m masa del volumen de control kg 

   flujo másico kg/s 

N cantidad de materia de la especie química mol 

n flujo molar mol/h 

P presión absoluta o manométrica kPa 

   caudal m3/d 

   flujo de calor kW 

R constante de los gases ideales J/mol-K 

R flujo de agua presurizado m3/d 

Re número de Reynolds adim. 

S concentración de sustrato mg/L 

S masa de sólidos mg 

s solubilidad en agua mg/L 

T temperatura K 

V volumen específico m3/kg 

   voltaje promedio V 

   potencia kW 

x fracción molar adim. 

Y 
masa de microorganismos producidos por masa de sustrato 

consumido 
adim. 
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Letras Letras Letras griegas Unidades 

 coeficiente de expansión volumétrica 1/K 

 ángulo entre la potencia real y aparente rad 

 potencial químico J/mol 

 tasa de crecimiento de microorganismos 1/h 

 viscosidad dinámica kg/m-s 

 velocidad promedio del fluido m/s 

 densidad kg/m3 

 
Subíndices 

 
0 relativo a la temperatura ambiental - 

a relativo al aire - 

aero relativo a la digestión aerobia - 

C relativo a la constante de saturacion de Contois - 

c relativo a la exergía cinética - 

d relativo al decaimiento celular - 

des relativo a la desnitrificación - 

f relativo a la exergía física - 

GyA relativo a las grasas y aceites como sustrato - 

h relativo a la presión por cabeza de agua - 

I relativo a la constante de inhibición de Andrews - 

i relativo a la i-ésima especie química - 

j relativo al j-ésimo flujo de trabajo - 

m relativo a la exergía mecánica - 

m relativo a la tasa de crecimiento máximo - 

n relativo al n-ésimo flujo de calor - 

NH relativo a el amoniaco como sustrato - 

nit relativo a la nitrificación - 

O relativo al oxígeno como sustrato - 

p relativo a la capacidad calórica a presión constante - 

p relativo a la exergía potencial - 

Prot relativo a las proteínas como sustrato - 

q relativo a la exergía química - 

S relativo a la concentración de sustrato - 

   
 relativo a la corriente de entrada del sistema - 

 relativo a la corriente de salida del sistema - 
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A. RESULTADOS EXPERIMENTALES 

Cuadro A.1: Constantes 

Constantes Valor Unidades 

Capacidad calórica del agua 4.182 J/kg-K 

Temperatura ambiental promedio 299,93 K 

Presión atmosférica 101,3 kPa 

Coeficiente de expansión térmica del agua 0,000207 1/K 

Constante de los gases ideales 8,314472 J/mol-K 

Aceleración gravitacional 9,80665 m/s2 

Densidad del agua 992 kg/m3 

Volumen específico del agua 0,00100806 m3/kg 

Viscosidad dinámica del agua 0,00077 kg/m-s 

Densidad de las proteínas 1.050 kg/m3 

Densidad de las grasas y aceites 880 kg/m3 

Densidad del ácido nítrico de la simulación  1.510 kg/m3 

Densidad del amoniaco de la simulación 992 kg/m3 

Densidad de la biomasa 992 kg/m3 

DQO de las proteínas 1,5 gO2/gProteína 

DQO de las grasas y aceites 2,25 gO2/gGyA 

Contenido de nitrógeno de Kjendahl de las proteínas 0,15909 g N / g Proteína 

Contenido de nitrógeno de Kjendahl del amoniaco 0,8235 g N / g NH3 

Contenido de nitrógeno de Kjendahl de la biomasa 0,1239 g N / g Biomasa 

Masa molar de las proteínas 352 g/mol 

Masa molar de las GyA 128 g/mol 

Masa molar de agua 18 g/mol 

Masa molar del ácido nítrico 63 g/mol 

Masa molar del amoniaco 17 g/mol 

Masa molar de la biomasa 113 g/mol 

 
 
Cuadro A.2: Valores promedio de operación del DAF Autoclave 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

Caudal, m3/día 180,68 - 179,99 

pH 6,87 - 9,32 

Temperatura, °C 39,48 - 36,89 

DQO, mg/L 11.966,29 - 4.166,45 

SST, mg/L 3.185,46 - 554,40 
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Cuadro A.2 (continuación): Valores promedio de operación del DAF Autoclave 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

GyA, mg/L 1.903,46 - 255,83 

Lodos, kg/día - - 0,69 

 
 
Cuadro A.3: Valores promedio de operación del DAF 1 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

Caudal, m3/día 663,11 - 648,30 

pH 6,92 - 6,61 

Temperatura, °C 31,76 - 32,31 

DQO, mg/L 6.933,20 - 4.065,46 

SST, mg/L 1.697,95 - 736,06 

GyA, mg/L 706,32 - 86,72 

Lodos, m3/día - - 14,81 

 
 
Cuadro A.4: Valores promedio de operación del Tanque Igualador Homogenizador 

Parámetro de control 
Valor a la 
entrada 

Valor en el 
interior 

Valor a la 
salida 

Nivel del líquido medido desde el nivel del piso, m - -2,32 - 

 
 
Cuadro A.5: Valores promedio de operación del UASB 

Parámetro de control 
Valor a la 
entrada 

Valor en el 
interior 

Valor a la salida 

Caudal, m3/día 225,38 - 225,38 

pH 6,61 7,09 - 

Temperatura, °C 32,31 31,64 31,25 

DQO, mg/L 4.065,46 - 985,62 

SST, mg/L 736,06 - - 

GyA, mg/L 86,72 - - 

N-NO3, mg/L 200,55 - - 

N-NH4 (NTK), mg/L 266,36 - - 

PO4, mg/L 165,84 - - 

AGV, mg/L - 38,89 21,76 

Alcalinidad por carbonato, mg/L - 1.503,20 - 
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Cuadro A.5 (continuación): Valores promedio de operación del UASB 

Parámetro de control 
Valor a la 
entrada 

Valor en el 
interior 

Valor a la salida 

Alcalinidad por acetato, mg/L - 1.832,68 - 

Biogás producido, m3/día - - 310,06 

Recirculación interna, m3/h  - 30,00 - 

 
 
Cuadro A.6: Valores promedio de operación de la Desnitrificación 

Parámetro de control 
Valor a la 
entrada 

Valor en el 
interior 

Valor a la 
salida 

Caudal, m3/día 648,30 - - 

pH 6,72 7,02 - 

Temperatura, °C 32,03 33,73 - 

DQO, mg/L 3.173,83 - - 

SST, mg/L 547,11 3.416,32 - 

GyA, mg/L 79,44 - - 

N-NO3, mg/L 185,27 - - 

N-NH4 (NTK), mg/L 268,94 - - 

PO4, mg/L 159,56 - - 

Sed 5, mL/L - 605,05 - 

Sed 30, mL/L - 332,88 - 

IVL - 99,04 - 

Frecuencia de operación de los sopladores, Hz - 46 (60máx) - 

  
 
Cuadro A.7: Valores promedio de operación de losLodos activos con nitrificación 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

Caudal, m3/día - - - 

pH - 6,85 - 

Temperatura, °C - 33,77 - 

DQO, mg/L - - - 

SST, mg/L - 3.506,66 - 

GyA, mg/L - - - 

Sed 5, mL/L - 609,40 - 

Sed 30, mL/L - 339,55 - 

OD, mg/L - 1,64 - 
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Cuadro A.8: Valores promedio de operación del DAF Bioflot 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

Caudal, m3/día - - 643,68 

pH - - 7,00 

Temperatura, °C - - 33,57 

DQO, mg/L - - 98,67 

SST, mg/L - - 18,24 

GyA, mg/L - - 8,11 

Lodos, kg/día - - 410,29 

N-NO3, mg/L - - 51,41 

N-NH4 (NTK), mg/L - - 6,22 

PO4, mg/L - - 103,78 

Lodos conmutados, L/h - - 506,00 

Lodos reciclados, L/h - - 5.475,43 

 
 
Cuadro A.9: Valores promedio de operación del CSTR 

Parámetro de control Valor a la entrada Valor en el interior Valor a la salida 

Caudal, m3/día 1,02 - - 

pH - 11,54 - 

Temperatura, °C - 31,35 - 

DQO, mg/L - 3.3052,63 - 

SST, mg/L - - - 

GyA, mg/L - - - 

AGV, mg/L - 904,33 - 

Alcalinidad por carbonato, mg/L - 7.983,33 - 

Alcalinidad por acetato, mg/L - 9.616,33 - 

Biogás producido, m3/día - - 51,47 

 
 
Cuadro A.10: Valores promedio de operación del Motogenerador 

Parámetro de control Valor a la salida 

Generación eléctrica promedio, kW-día 235,83 

Biogás total producido, m3/d 361,53 

Generación eléctrica promedio en días de funcionamiento pleno kW-día 761,40 

Biogás total producido en días de funcionamiento pleno, m3/d 411,39 
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Cuadro A.13: Factores de potencia medidos y configuraciones instaladas 

Equipo Factor de potencia Configuración 

Tratamiento preliminar 
  

Motobomba alimentación Tamiz Autoclave 0,80 D 

Motobomba alimentación DAF Autoclave 0,80 Y 

Motobomba de saturación DAF Autoclave 0,80 Y 

Raspador DAF Autoclave 0,80 Y 

Tratamiento primario 
  

Motobomba Pozo 0,75 D 

Tamiz 1 0,69 Y 

Motobomba 1 saturación DAF 1 0,83 Y 

Motobomba 2 saturación DAF 1 0,83 Y 

Raspador DAF 1 0,55 Y 

Motoagitador Igualador 0,64 Y 

Desnitrificación 
  

Motobomba recirculación - - 

Motoagitador 1 0,6 Y 

Motoagitador 2 0,77 Y 

Motoagitador 3 0,8 Y 

Motoagitador 4 0,68 Y 

Motoagitador reciclo 0,55 Y 

Lodos Activos y Nitrificación 
  

Soplador 1 - - 

Soplador 2 - - 

Soplador 3 - - 

Motobomba 1 salida 0,80 D 

Motobomba 2 salida 0,80 D 

DAF Bioflot 
  

Motobomba 1 de saturación 0,86 D 

Motobomba 2 de saturación 0,86 D 

Raspador 0,55 Y 

UASB 
  

Motobomba de alimentación 0,79 D 

Motobomba de recirculación 0,80 Y 
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Cuadro A.13 (continuación): Factores de potencia medidos y configuraciones instaladas 

Equipo Factor de potencia Configuración 

Tratamiento de lodos 
  

Motobomba lodos DAF 1 0,88 Y 

Motobomba lodos DAF Bioflot 0,71 Y 

Motobomba salida CSTR 0,88 D 

Motoagitador CSTR 0,78 Y 

Motoagitador tanque de lodos 0,78 Y 

 
 
Cuadro A.14: Caudales promedio y de diseño en cada equipo 

Equipo Caudal nominal, m3/h Caudal promedio, m3/h 

Tratamiento preliminar   

Motobomba alimentación tamiz 35 7,53 

Tubería bomba-tamiz 35 7,53 

Tamiz 35 7,53 

Motobomba alimentación DAF 27 7,53 

Tramo bomba-tubos de mezcla - 7,53 

Tubos de mezcla reactivos DAF - 7,53 

DAF Autoclave   

Motobomba de saturación 25 25,00 

Despresurización 25 25,00 

Raspador - 0,03 

Separación - 7,53 

Tratamiento primario   

Motobomba pozo 95 27,63 

Tubería pozo-tamiz 95 27,63 

Tamiz 1 95 27,63 

Tubería tamiz-DAF 95 27,63 

DAF 1   

Motobomba de saturación 23 23,00 

Despresurización 23 23,00 

Raspador - 0,617 

Separación - 27,63 

Desnitrificación   

Motobomba recirculación 55 7,86 

Desnitrificación - - 
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Cuadro A.14 (continuación): Caudales promedio y de diseño en cada equipo 

Equipo Caudal nominal, m3/h Caudal promedio, m3/h 

Lodos Activos y Nitrificación   

Sopladores 1.916,67 1.916,67 

Motobomba salida 100 32,48 

Digestión aerobia y nitrificación - - 

DAF Bioflot   

Motobomba de saturación 100,00 100,00 

Despresurización 100,00 100,00 

Raspador - 5,98 

Separación - - 

UASB   

Motobomba de alimentación 50,00 9,39 

Motobomba de recirculación 80 30,00 

Digestión anaerobia - 9,39 

Salida de agua UASB - 9,39 

Tratamiento de lodos   

Motobomba lodos DAF 1 a CSTR 15,00 0,62 

Motobomba lodos DAF 1 a Tanque 
lodos 

15,00 0,62 

Motobomba lodos DAF Bioflot 53,00 6,00 

Motobomba salida CSTR 12,40 0,04 

 
 
Cuadro A.15: Presiones manométricas en tramos de tubería y a la salida de las motobombas 

y compresores* 

Fecha de medición: 14/8 14/8 16/8 20/8 27/8 28/8 30/8 

Hora de medición 10:00 16:00 18:00 13:00 11:30 17:00 17:00 

Tratamiento preliminar 
       

Salida tubería bomba-tubos de 
mezcla, entrada tubos de 
mezlcado- 

10 10 - 10 10 10 10 

Salida tubos de mezclado, entrada 
DAF Autoclave 

0 0 - 0 0 0 0 

Salida motobomba de saturación 
DAF Autoclave, entrada 
despresurización 

690 690 - 676 662 670 662 

*Presiones en kPa 
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Cuadro A.15 (continuación): Presiones manométricas en tramos de tubería y a la salida de 
las motobombas y compresores*  

Fecha de medición: 14/8 14/8 16/8 20/8 27/8 28/8 30/8 

Hora de medición 10:00 16:00 18:00 13:00 11:30 17:00 17:00 

Tratamiento primario 
       

Motobomba pozo - - - - - 34,5 35,3 

Salida motobomba 1/2 saturación 
DAF 1, entrada despresurización 

490 490 530 500 490 500 500 

Lodos Activos y Nitrificación 
       

Soplador 1/2/3 51,7 - - 55 52 52 51,7 

DAF Bioflot 
       

Salida motobomba de saturación, 
entrada despresurización 

572 - 550 540 550 550 558 

UASB 
       

Motobomba de alimentación 137 137,5 137,5 138 138 138 137,5 

Motobomba de recirculación 113,9 84,4 116,0 111,8 115,0 115,0 116,0 

*Presiones en kPa 
 
 
Cuadro A.16: Diámetros de tubería y niveles de elevación 

Equipo 
Diámetro 
salida, m 

Diámetro 
entrada, m 

Elevación a 
la salida, m 

Elevación a la 
entrada, m 

Tratamiento preliminar     

Motobomba alimentación tamiz 0,060 infinito 0,5 -0,6 

Tubería bomba-tamiz 0,060 0,060 3,77 0,5 

Tamiz Autoclave 2,3 0,060 1,55 3,77 

Motobomba alimentación DAF 0,051 infinito 1,55 1,55 

Tramo bomba-tubos de mezcla 0,051 0,051 1,6 1,55 

Tubos de mezcla reactivos DAF infinito 0,051 2,25 1,6 

Motobomba de saturación DAF 
Autoclave 

0,828 infinito - - 

Despresurización DAF Autoclave infinito 0,828 - - 

Raspador DAF Autoclave - - - - 

Separación DAF Autoclave - - - - 
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Cuadro A.16 (continuación): Diámetros de tubería y niveles de elevación 

Equipo 
Diámetro 
salida, m 

Diámetro 
entrada, m 

Elevación a 
la salida, m 

Elevación a la 
entrada, m 

Tratamiento primario     

Motobomba pozo 0,105 infinito 0,45 -3,94 

Tubería pozo-tamiz infinito 0,105 3,2 0,45 

Tamiz 1 0,105 0,105 3,2 3,2 

Tubería tamiz-DAF infinito infinito 2 3,2 

Motobomba de saturación DAF 1 0,083 infinito 0,95 2 

Despresurización DAF 1 infinito 0,830 2,00 0,95 

Raspador DAF 1 - - - - 

Separación DAF 1 - - - - 

Desnitrificación     

Motobomba recirculación - - - - 

Desnitrificación - - - - 

Lodos Activos y Nitrificación     

Motobomba salida 0,156 infinito 1 0 

Digestión aerobia y nitrificación 0,00 0,00 0,00 0,00 

DAF Bioflot     

Motobomba de saturación 0,083 Infinito 0,95 2,00 

Despresurización infinito 0,830 2,00 0,95 

Raspador - - - - 

Separación 0 0 0 0 

UASB     

Motobomba de alimentación 0,110 infinito 1,06 -2,32 

Motobomba de recirculación 0,083 infinito 1,34 6,71 

Digestión anaerobia infinito infinito 0,00 0,00 

Salida de agua UASB infinito 0,107 1,89 1,06 

Tratamiento de lodos     

Motobomba lodos DAF 1 a CSTR 0,083 0,100 0,00 0,00 

Motobomba lodos DAF 1 a 
Tanque lodos 

0,083 0,100 0,00 0,00 

Motobomba lodos DAF Bioflot 0,100 0,120 0,00 0,00 

Motobomba salida CSTR 0,083 infinito 0,00 7,50 

 

 



112 

 

Cuadro A.17: Especificaciones de los tramos de tubería para calcular la caída de presión a la 
entrada y salida de equipos que no cuentan con manómetro 

Equipo 

Longitud 
de la 

tubería, 
m 

Codo 
90° 

Codo 
45° 

Válvula 
de 

check 

Válvula de 
compuerta 

Expansión 
infinita 

Tee 

Tratamiento preliminar        

Tubería bomba-tamiz 10 5 0 1 0 1 0 

Tramo bomba-tubos de mezcla 11 4 0 1 0 0 0 

Lodos Activos y Nitrificación        

Motobomba salida 50 9 1 1 0 1 1 

Tratamiento de lodos        

Motobomba lodos DAF 1 a CSTR 27,5 8 0 0 1 1 0 

Motobomba lodos DAF 1 a 
Tanque lodos 

15,5 6 0 0 2 1 0 

Motobomba lodos DAF Bioflot 10 7 0 0 1 1 0 

Motobomba salida CSTR 23 8 0 0 1 1 0 

 
 
Cuadro A.18: Coeficientes de pérdida por fricción en accesorios de tubería 

Accesorio Coeficiente, adim 

Codos 90° 0,75 

Codos 45° 0,35 

Válvula de check 1,2 

Válvula de compuerta 0,5 

Expansión infinita 1 

Tee 0,4 

 
 
Cuadro A.19: Composición del biogás 

Especie Fracción molar 

CH4 0,762 

O2 0,005 

CO2 0,158 

H2O 0,054 

H2S 0,004 

H2 0,000 

N2 0,017 

Total 1,000 
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Cuadro A.20: Temperatura y presión del biogás 

Parámetro Valor 

Temperatura, K 308,55 

Presión, kPa 103,72 

 
 
Cuadro A.21: Exergía estándar de los gases 

Especie Exergía estándar, J/mol 

Agua 9.490 

NH3 338.382 

CH4 831.862 

CO2 19.867 

H2S 879.300 

H2 236.100 

N2 720 

O2 3.974 

 
 
Cuadro A.22: Temperatura del aire a la salida de los sopladores 

Temperatura, K 363,65 

 
 
Cuadro A.23: Especificaciones de los agitadores 

Equipo Diámetro, m 
Revoluciones 
por minuto 

KT, adm 

Tratamiento preliminar    

Agitador Igualador 0,58 570 0,20 

Desnitrificación    

Agitador 1 0,37 855 0,11 

Agitador 2 0,37 855 0,11 

Agitador 3 0,37 855 0,11 

Agitador 4 0,37 855 0,11 

Agitador reciclo 0,37 855 0,45 

Tratamiento Lodos    

Agitador 1 CSTR 2,30 23,5 0,28 

Agitador 2 CSTR 1,90 23,5 0,28 

Agitador tanque de lodos 1,00 60 0,91 
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B. RESULTADOS INTERMEDIOS 

Cuadro B.1: Consumo de potencia de los equipos 

Equipo 
Voltaje 

promedio, V 
Corriente 

promedio, A 
Potencia 

trifásica, kW 

Tratamiento preliminar 
   

Motobomba alimentación Tamiz Autoclave 193,2 6,8 3,14 

Motobomba alimentación DAF Autoclave 462,7 4,6 2,95 

Motobomba de saturación DAF Autoclave 461,1 17,0 10,88 

Raspador DAF Autoclave 461,2 0,4 0,28 

Tratamiento primario 
   

Motobomba pozo 479,7 8,3 5,19 

Tamiz 1 477,6 0,1 0,07 

Motobombas 1 y 2 saturación DAF  477,7 11,2 7,67 

Raspador DAF 1 478,9 0,7 0,32 

Motoagitador Igualador 477,3 13,1 11,96 

Desnitrificación 
   

Bomba de recirculación* - - 2,91 

Motoagitador 1 476,3 5,0 2,48 

Motoagitador 2 479,3 4,3 2,73 

Motoagitador 3 479,2 3,4 2,23 

Motoagitador 4 478,1 4,0 2,26 

Motoagitador reciclo 478,3 4,0 1,80 

Lodos Activos y Nitrificación 
   

Sopladores* - - 55,93 

Motobombas 1 y 2 salida 478,0 2,7 3,05 

DAF Bioflot 
   

Motobomba 1 y 2 de saturación 479,5 20,1 24,86 

Raspador 479,2 0,7 0,31 

UASB 
   

Motobomba de alimentación 477,7 5,0 5,64 

Motobomba de recirculación 477,0 3,9 2,59 

Tratamiento de lodos 
   

Motobomba lodos DAF 1 479,3 2,0 1,47 

Motobomba lodos DAF Bioflot 479,5 3,9 2,30 

Motobomba salida CSTR 477,3 1,6 2,04 

Motoagitador CSTR 478,0 2,9 1,88 

Motoagitador tanque de lodos 477,5 1,6 1,03 

*Consumo de potencia nominal según especificaciones técnicas del fabricante 
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Cuadro B.2: Tiempo de operación y consumo de potencia promedio 

Equipo Horas/día 
Consumo de potencia 

promedio, kW-h 

Tratamiento preliminar   

Motobomba alimentación tamiz 5,16 0,68 

Tubería bomba-tamiz 5,16 - 

Tamiz 5,16 - 

Motobomba alimentación DAF 6,69 0,82 

Tramo bomba-tubos de mezcla - - 

Tubos de mezcla reactivos DAF 6,69 - 

DAF Autoclave   

Motobomba de saturación 24 10,88 

Despresurización 24 - 

Raspador 24 0,28 

Separación 24 - 

Motoagitador Igualador 24 11,96 

Tratamiento primario   

Motobomba pozo 6,98 1,5088 

Tubería pozo-tamiz 6,98 - 

Tamiz 1 9,65 0,0267 

Tubería tamiz-DAF 9,65 - 

Total DAF 1   

Motobomba de saturación 24 7,6704 

Despresurización 24 0,00 

Raspador 20,57* 0,2737 

Separación 24 - 

Desnitrificación   

Motobomba recirculación 3,43 0,4154 

Motoagitador 1 24 2,48 

Motoagitador 2 24 2,73 

Motoagitador 3 24 2,23 

Motoagitador 4 24 2,26 

Motoagitador reciclo 24 1,80 

Desnitrificación 24 0 

Lodos Activos y Nitrificación   

Sopladores 24 42,88 

Motobomba salida 7,80 0,988 

Digestión aerobia y nitrificación 24,00 0,00 

*Según programación del equipo 
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Cuadro B.2 (continuación): Tiempo de operación y consumo de potencia promedio 

Equipo Horas/día 
Consumo de potencia 

promedio, kW-h 

DAF Bioflot   

Motobomba de saturación 24,00 24,86 

Despresurización 24,00 -167,91 

Raspador 20,57* 0,26 

Separación 24 - 

UASB   

Motobomba de alimentación 4,51 1,06 

Motobomba de recirculación 9 0,97 

Digestión anaerobia 24,00 0,00 

Salida de agua UASB 24 0 

Tratamiento de lodos   

Motobomba lodos DAF 1 a CSTR 0,99 0,06 

Motobomba lodos DAF 1 a tanque lodos 0,99 0,06 

Motobomba lodos DAF Bioflot 2,72 0,26 

Motobomba salida CSTR 0,08 0,01 

Motoagitador CSTR 24,00 1,88 

Motoagitador tanque de lodos 24,00 1,03 

*Según programación del equipo 
 
 
Cuadro B.3: Presiones y velocidades de los flujos de entrada y salida de los equipos 

Equipo 
Presión a la 
salida, kPa 

Presión a la 
entrada, 

kPa 

Velocidad a 
la salida, 

m/s 

Velocidad a 
la entrada, 

m/s 

Tratamiento preliminar     

Motobomba alimentación 
tamiz 

* 101 0,740 0,000 

Tubería bomba-tamiz 101 * 0,740 0,740 

Tamiz Autoclave 101 101 0,001 0,740 

Motobomba alimentación DAF * 101 1,032 0,001 

Tramo bomba-tubos de mezcla 111 * 1,032 1,032 

Tubos de mezcla reactivos DAF 101 111 0,000 1,032 

DAF Autoclave     

Motobomba de saturación 776 101 0,013 0,000 

Despresurización 101 776 0,000 0,013 

Raspador 101 101 0,000 0,000 

Separación 101 101 0,000 0,000 
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Equipo 
Presión a la 
salida, kPa 

Presión a la 
entrada, 

kPa 

Velocidad a 
la salida, 

m/s 

Velocidad a 
la entrada, 

m/s 

Tratamiento primario     

Motobomba pozo 136 101 0,886 0,000 

Tubería pozo-tamiz 101 136 0,000 0,886 

Tamiz 1 101 101 0,886 0,886 

Tubería tamiz-DAF 101 101 0,000 0,000 

DAF 1     

Motobomba de saturación 602 101 0,012 0,000 

Despresurización 101 602 0,000 0,012 

Raspador 101 101 0,000 0,000 

Separación 101 101 0,000 0,000 

Desnitrificación     

Motobomba recirculación** 167 101 0,000 0,000 

Desnitrificación 101 101 0,000 0,000 

Lodos Activos y Nitrificación     

Motobomba salida 126 101 0,472 0,000 

Sopladores 153 101 4,50 0,000 

Digestión aerobia y nitrificación 101 101 0,000 0,000 

DAF Bioflot     

Motobomba de saturación 655 101 0,052 0,000 

Despresurización 101 655 0,000 0,052 

Raspador 101 101 0,000 0,000 

Separación 101 101 0,000 0,000 

UASB     

Motobomba de alimentación 239 101 0,290 0,000 

Motobomba de recirculación 211 101 1,549 0,000 

Digestión anaerobia 101 101 0,000 0,000 

Salida de agua UASB 101 239 0,000 0,290 

Tratamiento de lodos     

Motobomba lodos DAF * 101 0,829 0,000 

Motobomba lodos DAF Bioflot * 101 1,874 0,000 

Motobomba salida CSTR * 101 0,002 0,000 

*Valores estimados en cuadros subsiguientes 
**Presión de salida según datos técnicos del fabricante 
 
 
  



118 

 

Cuadro B.4: Estimación de la presión a la salida de la bomba de alimentación del Tamiz 
Autoclave (entrada de la tubería bomba-tamiz Autoclave) 

Rubro Valor 

Cabeza de agua, m 3,27 

Presión de la cabeza de agua, Pa 31811 

Número de Reynolds, adm 265.794 

Régimen turbulento 

Coeficiente de corrección de la velocidad, adim 1 

Coeficiente total de pérdida por fricción en accesorios, adim 5,25 

Factor de fricción de Fanning, adm 0,0037 

Caída de presión en tuberías, kPa 77,1 

Presión absoluta de entrega, kPa 178,1 

 
 
Cuadro B.5: Estimación de la presión a la salida de la bomba de alimentación del DAF 
Autoclave (entrada bomba-tubos de mezcla) 

Rubro Valor 

Cabeza de agua, m 0 

Presión de la cabeza de agua, Pa 0 

Número de Reynolds, adm 242.175 

Régimen turbulento 

Coeficiente de corrección de la velocidad, adim 1 

Coeficiente total de pérdida por fricción en accesorios, adim 3,5 

Factor de fricción de Fanning, adm 0,0038 

Caída de presión en tuberías, kPa 45,9 

Presión absoluta de entrega, kPa 146,9 

 

Cuadro B.6: Estimación de la presión a la salida de la bomba de lodos del DAF 1 

Rubro Flujo al CSTR 
Flujo al Tanque de 

Lodos 

Cabeza de agua, m 2 7,5 

Presión de la cabeza de agua, Pa 19.456,4 72.961,5 

Número de Reynolds, adim 5.902,9 79.531 

Régimen turbulento turbulento 

Coeficiente de corrección de la velocidad, adim 1 1 

Coeficiente total de pérdida por fricción en 
accesorios, adim 

7,7 7,0 
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Cuadro B.6 (continuación): Estimación de la presión a la salida de la bomba de lodos DAF 1 

Rubro Flujo al CSTR 
Flujo al Tanque de 

Lodos 

Factor de fricción de Fanning, adim 0,0092 0,0048 

Caída de presión en tuberías, kPa 19,5 76,1 

Caída de presión total, kPa 95,6 

Presión absoluta de entrega, kPa 196,6 

 
 
Cuadro B.7: Estimación de la presión a la salida de la bomba de salida del CSTR 

Rubro Valor 

Cabeza de agua, m 2 

Presión de la cabeza de agua, Pa 19.456 

Número de Reynolds, adim 5.903 

Régimen turbulento 

Coeficiente de corrección de la velocidad, adim 1 

Coeficiente total de pérdida por fricción en accesorios, adim 7,5 

Factor de fricción de Fanning, adim 0,009165 

Caída de presión en tuberías, kPa 19,5 

Presión absoluta de entrega, kPa 120,5 

 

Cuadro B.8: Estimación de la presión a la salida de la bomba de lodos del DAF Bioflot 

Rubro Valor 

Cabeza de agua, m 4 

Presión de la cabeza de agua, Pa 38.912,79 

Número de Reynolds, adim 27.339 

Régimen turbulento 

Coeficiente de corrección de la velocidad, adim 1 

Coeficiente total de pérdida por fricción en accesorios, adim 6,75 

Factor de fricción de Fanning, adim 0,00615 

Caída de presión en tuberías, kPa 39,1 

Presión absoluta de entrega, kPa 140,1 
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Cuadro B.9: Simulación de la composición de la corriente de entrada al DAF Autoclave 

Parámetro Proteínas Grasas y Aceites Agua Total 

Flujo másico, kg/h 29,068 14,330 7.417,498 7.470,39 

Porcentaje masa 0,5162% 0,1918% 99,2920% 100% 

Caudal, L/h 27,68 16,28 7.475,51 7.528,51 

Concentración, mg/L 3.861,19 1.903,46 985.253,20 - 

DQO, mg/L 6.492,82 4.282,78 0 11.966,29 

NTK, mg/L 814,92 0 0 814,92 

 
 
Cuadro B.10: Simulación de la composición de la corriente de salida del DAF Autoclave 

Parámetro Proteínas Grasas y Aceites Agua Total 

Flujo másico, kg/h 17,95 1,92 7.422,57 7.442,44 

Porcentaje masa 0,2412% 0,0258% 99,7330% 100% 

Caudal, L/h 17,10 2,18 7.480,62 7.499,99 

Concentración, mg/L 2.393,88 255,83 989.689,34 - 

DQO, mg/L 3.590,82 575,62 0 4.166,44 

NTK, mg/L 380,84 0 0 380,84 

 
 
Cuadro B.11: Simulación de la composición de la corriente de lodos DAF Autoclave 

Parámetro Proteínas Grasas y Aceites Agua Total 

Flujo másico, kg/h 13,77 12,41 1,31 27,49 

Porcentaje masa 50,09% 45,15% 4,76% 100% 

Caudal, L/h 13,11 14,10 1,32 28,533 

Concentración, mg/L 482.536,1 434.962,3 45.808,13 - 

DQO, mg/L 811.538 125.0517 0 2.062.055 

NTK, mg/L 76.767,1 0 0 76.767,1 

 
 
Cuadro B.12: Simulación de la composición de la corriente de entrada al DAF 1 

Parámetro Proteínas Grasas y Aceites Agua Total 

Flujo másicoa, kg/h 98,4 19,5 27.299,8 27.417,7 

Porcentaje masa 0,359% 0,071% 99,57% 100% 

Caudal, L/h 93,75 22,18 27.513,30 27.629,2 

Concentración, mg/L 3.562,65 706,32 98.8076,93 - 

DQO, mg/L 5.343,97 1.589,22 0 6.933,2 

NTK, mg/L 566,78 0 0 566,78 
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Cuadro B.13: Simulación de la composición de la corriente de salida del DAF 1 

Parámetro Proteinas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Total 

Flujo másico, kg/h 61,29 2,34 26.808,7 0,00 26.872,3 

Porcentaje masa 0,2281% 0,0087% 99,76% 0,00% 100% 

Caudal, L/h 58,37 2,66 26.951,50 0,00 27.012,5 

Concentración, mg/L 2.269,05 86,72 992.452,42 0,00 - 

DQO, mg/L 3.403,58 195,12 0 - 3.598,70 

NTK, mg/L 360,99 0 0 - 360,99 

 
 
Cuadro B.14: Simulación de la composición de la corriente de lodos del DAF 1 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Total 

Flujo másico, kg/h 37,14 17,17 558,82 0,00 613,14 

Porcentaje masa 6,06% 2,80% 91,14% 0,00% 100% 

Caudal, L/h 35,37 19,51 561,80 0,00 616,69 

Concentración, mg/L 60.225,44 278.46,50 906.170,39 0,00 - 

DQO, mg/L 90.338,16 62.654,64 0 
 

152.992,8 

NTK, mg/L 9.581,32 0 0 
 

9.581,32 

 
 
Cuadro B.15: Simulación de la composición de la corriente de entrada al UASB 

Parámetro Proteínas Grasas y Aceites Agua 
Ácido 
nítrico 

Total 

Flujo másico, kg/h 24,23 0,814 9.290,6 8,48 9.324,13 

Porcentaje masa 0,26% 0,01% 99,64% 0,09% 100% 

Caudal, L/h 23,08 0,93 9.366,9 0,00561 9.390,86 

Concentración, mg/L 2.580,23 86,72 989.324 902,48 - 

DQO, mg/L 3.870,34 195,12 0,00 0,00 4.065,46 

NTK, mg/L 410,49 0,00 0,00 0,00 410,49 
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Cuadro B.16: Simulación de la composición de la corriente de salida del UASB 

Parámetro Proteinas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Total 

Flujo másico, kg/h 6,72 0,56 9.307,61 6,01 2,03 9.314,89 

Porcentaje masa 0,07% 0,01% 99,92% 0,06% 0,02% 100% 

Caudal, L/h 6,40 0,64 9.384,00 0,004 2,046 9.391,03 

Concentración, mg/L 715,42 59,51 991.117,1 639,52 216,14 - 

DQO, mg/L 1.073,12 133,91 0,00 0,00 0,00 1.207,03 

NTK, mg/L 113,82 0,00 0,00 0,00 177,99 291,81 

 
 
Cuadro B.17: Valores de control para la calibración de los parámetros cinéticos del sistema 

de lodos activos con remoción de nitrógeno 

 
Parámetro Valores de control Valores iniciales 

Desnitrificación 

            , 1/h - 0,135490 

           , 1/h - 0,135490 

    , mg/L - 0,355000 

Nitrificación 

      , 1/h - 0,350070 

    , mg N-NH3/L - 2,831 

   , mg/L - 0,5 

     , SSV/N-NH3 - 0,1048 

Digestión aerobia 

             , 1/h - 0,976738 

           , 1/h - 1,465106 

           , mg/L - 18,333 

          , mg/L - 12,222 

           , gSSV/gDQO - 0,4 

          , gSSV/gDQO - 0,4 

Decaimiento celular 

        - 0,000833 

        - 0,009608 

         - 0,013853 

Valores de las 
variables de 
respuesta 

NTK, mg/L 6,221 1,2 

N-NO3, mg/L 51,4 51,4 

DQO, mg/L 98,7 0,78 

GyA, mg/L 8,108800 0,000207 
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Cuadro B.17 (continuación): Valores de control para la calibración de los parámetros 
cinéticos del sistema de lodos activos con remoción de nitrógeno 

 
Parámetro Valores de control Valores iniciales 

Error porcentual de 
las variables de 
respuesta con 

respecto a los valores 
de control 

TKN - -81% 

N-NO3 - 0% 

DQO - -99% 

GyA - -100% 

 
 
Cuadro B.18: Resultados de las pruebas de calibración de la digestión aerobia 

Número de corrida 1 2 3 4 5 6 

Parámetro perturbado                                                                     

Unidades gVSS/gProt/h gVSS/gGyA/h mg Prot/L mg GyA/L gSSV/gDQO gSSV/gDQO 

Valor del parámetro 
perturbado 

0,056255 0,084382 33,333 22,222 0,3 0,3 

V
al

o
re

s 
d

e
 la

s 

va
ri

ab
le

s 
d

e
 

re
sp

u
e

st
a 

NTK, mg/L 3,8 1,2 1,3 1,2 1,2 1,2 

N-NO3, mg/L 37 52 135 55 58 52 

DQO, mg/L 25 0,8 1,4 0,8 1 0,8 

GyA, mg/L 0,00021 0,003413 0,000186 0,001537 0,000271 0,000207 

P
o

rc
e

n
ta

je
 d

e
 

e
rr

o
r 

NTK, mg/L -39% -81% -79% -81% -81% -81% 

N-NO3, mg/L -28% 1% 163% 7% 13% 1% 

DQO, mg/L -75% -99% -99% -99% -99% -99% 

GyA, mg/L -100% -100% -100% -100% -100% -100% 

Fa
ct

o
r 

d
e

 
va

ri
ac

ió
n

 r
e

la
ti

va
 

NTK, mg/L -2,30 0,00 0,10 0,00 0,00 0,00 

N-NO3, mg/L 0,30 -0,01 1,99 0,09 -0,51 -0,05 

DQO, mg/L -32,95 -0,03 0,97 0,03 -1,13 -0,10 

GyA, mg/L -0,02 -16,43 -0,12 7,85 -1,24 0,00 
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Cuadro B.19: Resultados de las pruebas de calibración de la desnitrificación 

Número de corrida 7 8 9 

Parámetro perturbado                         

Unidades 1/h mg Prot/L mg GyA/L 

Valor del parámetro perturbado 0,021817 0,63 0,63 

V
al

o
re

s 
d

e
 la

s 
va

ri
ab

le
s 

d
e

 
re

sp
u

e
st

a NTK, mg/L 1,2 1,2 1,2 

N-NO3, mg/L 116 52 51 

DQO, mg/L 0,8 0,8 0,8 

GyA, mg/L 0,006186 0,000207 0,000208 

P
o

rc
en

ta
je

 
d

e
 e

rr
o

r 

NTK, mg/L -81% -81% -81% 

N-NO3, mg/L 126% 1% -1% 

DQO, mg/L -99% -99% -99% 

GyA, mg/L -100% -100% -100% 

Fa
ct

o
r 

d
e

 
va

ri
ac

ió
n

 
re

la
ti

va
 NTK, mg/L 0,00 0,00 0,00 

N-NO3, mg/L -1,50 0,02 -0,01 

DQO, mg/L -0,03 0,03 0,03 

GyA, mg/L -34,43 0,00 0,01 

 
 
Cuadro B.20: Resultados de las pruebas de calibración de la nitrificación 

Corrida 10 11 12 13 

Parámetro perturbado                        

Unidades 1/h mg NH4/L mg/L 
mg SSV/ mg 

NH4 

Valor del parámetro perturbado 0,696963 0,750061 0,400 0,1695 

V
al

o
re

s 
d

e
 la

s 

va
ri

ab
le

s 
d

e
 

re
sp

u
e

st
a NTK, mg/L 0,53 0,38 1,2 0,7 

N-NO3, mg/L 52 52 51 53 

DQO, mg/L 0,8 0,8 0,8 0,8 

GyA, mg/L 0,000207 0,000207 0,000207 0,000208 

P
o

rc
en

ta
je

 
d

e
 e

rr
o

r NTK, mg/L -91% -94% -81% -89% 

N-NO3, mg/L 1% 1% -1% 3% 

DQO, mg/L -99% -99% -99% -99% 

GyA, mg/L -100% -100% -100% -100% 

Fa
ct

o
r 

d
e

 

va
ri

ac
ió

n
 

re
la

ti
va

 NTK, mg/L -0,56 0,93 0,00 -0,67 

N-NO3, mg/L 0,01 -0,02 0,04 0,05 

DQO, mg/L 0,03 -0,03 -0,13 0,04 

GyA, mg/L 0,00 0,00 0,00 0,01 
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Cuadro B.21: Resultados finales de la calibración de los parámetros cinéticos del sistema de 
lodos activos con nitrificación preanóxica 

 
Parámetro Valor 

Desnitrificación 

            , 1/h 0,0593 

            , 1/h 0,002200 

    , mg/L 0,63 

Nitrificación 

      , 1/h 0,696963 

    , mg N-NH3/L 0,750061 

   , mg/L 0,500 

     , SSV/N-NH3 0,1695 

Digestión aerobia 

             , 1/h 0,054000 

           , 1/h 0,008509 

           , mg/L 33,333 

          , mg/L 22,222 

        , mg O2/L 0,2 

           , gSSV/gDQO 0,3 

          , gSSV/gDQO 0,3 

Decaimiento celular 

        0,000833 

        0,009608 

         0,013853 

Valores de las variables de 
respuesta 

NTK, mg/L 8 

N-NO3, mg/L 52,3 

DQO, mg/L 94,6 

GyA, mg/L 8,107188 

Porcentaje de error 

NTK, mg/L 29% 

N-NO3, mg/L 2% 

DQO, mg/L -4% 

GyA, mg/L 0% 

 
 
Cuadro B.22: Entrada desnitrificación 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Total 

Flujo másico, kg/h 53,9351 2,1458 26.729 19,3112 0,871 26.804,9 

Porcentaje masa 0,20% 0,01% 99,71% 0,07% 0,003% 100% 

Caudal, L/h 51,37 2,44 26.957 0,0129 0,879 27.012 
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Cuadro B.22 (continuación): Entrada desnitrificación 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Total 

Concentración, mg/L 1.996,73 79,44 989.522 714,92 32,26 - 

DQO, mg/L 2.995,10 178,74 - - - 3.173,84 

NTK, mg/L 317,662 - - - 26,571 344,232 

 
 
Cuadro B.23: Recirculación interna de lodos 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Biomasa Total 

Flujo másico, 
kg/h 

19,54 3,20 389.443 92,79 0,03 835,09 390.394 

Porcentaje masa 0,01% 0,001% 99,76% 0,02% 0,00% 0,21% 100% 

Caudal, L/h 18,61 3,63 392.770 0,06 0,03 842,2 393.635 

Concentración, 
mg/L 

49,63 8,12 989.352 235,72 0,08 2121 - 

DQO, mg/L 74,46 18,27 0,00 0,00 0,00 3.003,86 3.096,6 

NTK, mg/L 7,897 - - - 0,070 262,8 270,8 

 
 
Cuadro B.24: Nitrógeno 

Rubro Valor 

Flujo másico, kg/h 11,938 

Densidad, kg/L 0,001112 

Caudal, L/h 10.731,24 

 
 
Cuadro B.25: Salida desnitrificación 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Biomasa Total 

Flujo másico, 
kg/h 

44,89 5,13 421557 59,98 6,49 903,24 422.576 

Porcentaje masa 0,0106% 0,0012% 99,76% 0,014% 0,002% 0,21% 100% 

Caudal, L/h 42,75 5,83 425.158 0,04 6,55 910,96 426.124 

Concentración, 
mg/L 

105,34 12,04 989.282 140,76 15,24 2.119,67 - 

DQO, mg/L 158,01 27,10 - - - 3.001,30 3.186,41 

NTK, mg/L 16,76 - - - 12,55 262,61 291,92 
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Cuadro B.26: Flujo de aireación 

Parámetro CO2 N2 O2 H2O Total 

Flujo molar, mol/h 2,6 59.797,9 16.089,7 1736,0 77.626,2 

Fraccion molar 0,000034 0,770 0,207 0,022 1,00 

Flujo másico, kg/h 0,1163 1.675,12 514,85 31,27 2.221,36 

Fracción masa 0,000052 0,7540 0,23177 0,01408 1,00 

Caudal, L/h 0,0653 1.476,47 397,27 42,86 1.916,67 

 
 
Cuadro B.27: Gases de salida de los lodos activos 

Parámetro CO2 N2 O2 H2O Total  

Flujo molar, mol/h 2.216,9 59.797,9 13.575,2 1.736,0 77.326 

Fraccion molar 0,028670 0,773 0,176 0,022 1,00 

Flujo másico, kg/h 97,5675 1.675,11 434,3923 31,2743 2.238,35 

Fracción masa 4,3589% 0,74,837 0,19406 0,01397 100 

 
 
Cuadro B.28: Alimentación DAF Bioflot 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Biomasa Total 

Flujo másico, kg/h 1,61209 0,26308 32.133,4 7,68895 0,00275 68,893 32211 

Porcentaje masa 0,0050% 0,0008% 99,75% 0,0239% 0,0000% 0,2139% 100% 

Caudal, L/h 1,54 0,30 
32.407,8

9 
0,01 0,00 69,48 32479 

Concentración, 
mg/L 

49,634 8,099 989.352 236,73 0,08 2.121,13 - 

DQO, mg/L 74,45 18,22 - - - 3.003,37 3096 

NTK, mg/L 7,896 - - - 0,070 262,8 270,8 

 
 
Cuadro B.29: Salida DAF Bioflot 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Biomasa Total 

Flujo másico, kg/h 1,31816 0,2157 26.272,3 6,259 0,00225 0,00 26.280 

Porcentaje masa 0,005% 0,001% 99,97% 0,0238% 0,0000% 0,00% 100% 

Caudal, L/h 1,26 0,25 26.496,7 0,00 0,00 0,00 26.498 

Concentración, 
mg/L 

49,7452 8,1386 991.473 236,23 0,08 0,00 - 

DQO, mg/L 74,62 18,31 - - - 0,00 92,93 

NTK, mg/L 7,914 - - - 0,070 0,000 7,98 
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Cuadro B.30: Lodos DAF Bioflot 

Parámetro Proteínas 
Grasas y 
Aceites 

Agua 
Ácido 
nítrico 

Amoniaco Biomasa Total 

Flujo másico, kg/h 0,29407 0,04811 5.861,1 1,396 0,0005 68,904 5.931,7 

Porcentaje masa 0,0050% 0,0008% 98,81% 0,024% 0,000% 1,16% 100% 

Caudal, L/h 0,28 0,05 5.911,2 0,00 0,00 69,49 5.981 

Concentración, mg/L 49,17 8,0438 979.953 233,48 0,08 11.520,5 - 

DQO, mg/L 73,75 18,10 - - - 16.312,2 16.404 

NTK, mg/L 7,822 - - - 0,069 1.427,31 1.435,2 

 
 
Cuadro B.31: Composición molar de las corrientes de entrada y salida del DAF Autoclave 

Especie 
Afluente, 

mol/h 
Efluente, 

mol/h 
Lodos, 
mol/h 

Fracción 
molar 

afluente 

Fracción 
molar 

efluente 

Fracción 
molar lodos 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

Proteínas 82,58 43,46 39,11 0,00027 0,0001 0,1874 

GyA 111,95 14,99 96,96 0,0003 0,00003 0,4646 

Agua 412.551,3 412.478,7 72,61 0,9995 0,9998 0,3479 

Total 412.745,9 412.537,2 208,68 1,00 1,00 1,00 

 
 
Cuadro B.32: Cálculo del cambio de exergía de mezcla del DAF Autoclave 

Especie n1*ln(x1), mol/h n2*ln(x2), mol/h n3*ln(x3), mol/h 

Proteínas -703,29 -398,04 -65,49 

GyA -919,37 -153,23 -74,32 

Agua -194,48 -58,45 -76,66 

Total, mol/h 990,95 

Cambio de exergía, kW 0,682 

 
 
Cuadro B.33: Composición molar de las corrientes de entrada y salida del DAF 1 

Especie 
Afluente, 

mol/h 
Efluente, 

mol/h 
Lodos, 
mol/h 

Fracción 
molar 

afluente 

Fracción 
molar 

efluente 

Fracción 
molar lodos 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

Proteínas 279,64 174,13 105,51 0,00018 0,00012 0,0038 

GyA 152,46 18,30 134,16 0,000101 0,000012 0,0049 

Agua 1.516.655 1.489.369 27.285 0,9997 0,9999 0,9913 

Total 1.517.087 1.489.562 27.525 1,00 1,00 1,00 
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Cuadro B.34: Cálculo del cambio de exergía de mezcla en el DAF 1 

Especie n1*ln(x1), mol/h n2*ln(x2), mol/h n3*ln(x3), mol/h 

Proteínas -2.404,57 -1576,16 -600,32 

GyA -1.403,47 -206,88 -731,10 

Agua -432,04 -192,42 -238,75 

Total, mol/h 724,1943 

Cambio de exergía, kW 0,502 

 
 
Cuadro B.35: Composición molar de las corrientes del UASB 

Especie 
Afluente, 

mol/h 
Efluente, 

mol/h 
Biogás, 
mol/h 

Fracción 
molar 

afluente 

Fracción 
molar 

efluente 

Fracción 
molar 
biogás 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

Proteínas 68,84 19,09 0,00 1,33E-04 3,69E-05 - 

GyA 6,36 4,37 0,00 1,23E-05 8,44E-06 - 

Agua 516.144,8 517.089,7 28,09 0,9999 0,9999 0,0538 

HNO3 134,53 95,33 0,00 2,61E-04 1,84E-04 - 

NH3 - 119,40 0,00 - 2,31E-04 - 

CH4 - - 397,99 - - 0,7620 

CO2 - - 82,72 - - 0,1584 

H2S - - 2,03 - - 0,0039 

N2 - - 8,84 - - 0,0169 

O2 - - 2,65 - - 0,0051 

Total 516.354 517.328 522 1,00 1,00 1,00 

 
 
Cuadro B.36: Cálculo del cambio de exergía de mezcla en el UASB 

Especie n1*ln(x1), mol/h n2*ln(x2), mol/h n3*ln(x3), mol/h 

Proteínas -614,22 -194,83 0 

GyA -71,92 -51,01 0 

Agua -209,68 -238,13 -82,11 

HNO3 -1110,21 -819,74 0 

NH3 0 -999,84 0 

CH4 0 0 -108,20 

CO2 0 0 -152,44 

H2S 0 0 -11,26 
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Cuadro B.36 (continuación): Cálculo del cambio de exergía de mezcla en el UASB 

Especie n1*ln(x1), mol/h n2*ln(x2), mol/h n3*ln(x3), mol/h 

H2S 0 0 -11,26 

N2 0 0 -36,07 

O2 0 0 -14,02 

Cambio, mol/h -701,62 

Cambio de exergía, kW -0,486 

 
 
Cuadro B.37: Composición molar de los flujos de entrada y salida de la desnitrificación 

Especie 
Afluente, 

mol/h 

Reciclo de la 
nitrificación, 

mol/h 

Lodo 
reciclado, 

mol/h 

Efluente, 
mol/h 

N2, mol/h 

Clave n1 n2 n3 n4 n5 

Proteínas 153,22 55,51 0,76 127,52 - 

GyA 16,76 24,97 0,34 40,09 - 

Agua 1.484.925 21.635.775 298.068 23.419.826 - 

HNO3 306,53 1.472,85 20,29 952,06 - 

NH3 51,266 1,96 0,03 381,88 - 

Biomasa - 7.390,16 558,18 7.993,29 - 

N2 - - - - 426,2 

Total 1.485.454 21.644.721 298.648 23.429.321 426,2 

 
 
Cuadro B.38: Fracciones molares de los flujos de entrada y salida de la desnitrificación 

Especie Afluente 
Reciclo de la 
nitrificación 

Lodo 
reciclado 

Efluente N2 

Clave x1 x2 x3 x4 x5 

Proteínas 0,00010315 2,56461E-06 2,5607E-06 5,44288E-06 - 

GyA 1,12855E-05 1,15385E-06 1,1521E-06 1,7112E-06 - 

Agua 0,999644699 9,99587E-01 9,9806E-01 0,9996 - 

HNO3 0,000206353 6,80466E-05 6,7942E-05 4,06353E-05 - 

NH3 3,45121E-05 9,05261E-08 9,0151E-08 1,62994E-05 - 

Biomasa - 0,00034143 1,8690E-03 0,000341166 - 

N2 - - - - 1,00 

Total 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 
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Cuadro B.39: Cálculo del cambio de exergía de mezcla en la desnitrificación 

Especie 
n1*ln(x1), 

mol/h 
n2*ln(x2), 

mol/h 
n3*ln(x3), 

mol/h 
n4*ln(x4), 

mol/h 
n5*ln(x5), 

mol/h 

Proteínas -1.406,498 -714,624 -9,846 -1.545,73 - 

GyA -190,977 -341,465 -4,705 -532,36 - 

Agua -527,689 -8.943,606 -579,046 -9.492,93 - 

HNO3 -2.601,171 -14.132,46 -194,729 -9.626,14 - 

NH3 -526,718 -31,777 -0,4367 -4.210,04 - 

Biomasa - -58.990,98 -3.506,69 -63.811,58 - 

N2 - - - - 0,0 

Total, mol/h -5253 -83155 -4295 -89219 0,0 

Cambio, mol/h 582,1 

Cambio de exergía, kW 0,4032 

 
 
Cuadro B.40: Composición molar de los flujos de entrada y salida de los lodos activos con 

nitrificación 

Especie 
Afluente, 

mol/h 

Aire 
alimentado, 

mol/h 

Reciclo a la 
desnitrificación, 

mol/h 

Efluente, 
mol/h 

Aire de 
salida, 
mol/h 

Clave n1 n2 n3 n4 n5 

Proteínas 127,52 - 55,51 4,58 - 

GyA 40,09 - 24,97 2,06 - 

Agua 23.419.826 1.736,02 21.635.775 1.785.188 1.736,02 

HNO3 952,06 - 1.472,85 122,05 - 

NH3 381,88 - 1,96 0,16 - 

Biomasa 7.993,29 - 7.390,16 609,67 - 

CO2 0 2,6 0 0,00 2.216,94 

N2 - 59.797,87 - - 59.797,87 

O2 - 16.089,71 - - 13.575,19 

Total 23429321 77626 21644721 1785927 77326 

 
 
  



132 

 

Cuadro B.41: Fracciones molares de los flujos de entrada y salida de los lodos activos con 
nitrificación 

Especie Afluente 
Aire 

alimentado 
Reciclo a la 

desnitrificación 
Efluente 

Aire de 
salida 

Clave x1 x2 x3 x4 x5 

Proteínas 5,44288E-06 - 2,5646E-06 
2,56438E-

06 
- 

GyA 1,7112E-06 - 1,1539E-06 1,150E-06 - 

Agua 0,9996 0,0224 9,9959E-01 0,9996 0,02 

HNO3 4,06353E-05 - 6,8047E-05 6,833E-05 - 

NH3 1,62994E-05 - 9,0526E-08 9,057E-08 - 

Biomasa 0,000341166 - 3,4143E-04 0,000341 - 

CO2 - 3,40539E-05 0,0000E+00 0,0000 0,03 

N2 - 0,770 - - 0,77 

O2 - 0,207 - - 0,18 

Total 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 

 
 
Cuadro B.42: Cálculo del cambio en la exergía de mezcla de los lodos activos con 

nitrificación 

Especie 
n1*ln(x1), 

mol/h 
n2*ln(x2), 

mol/h 
n3*ln(x3), 

mol/h 
n4*ln(x4), 

mol/h 
n5*ln(x5), 

mol/h 

Proteínas -1.545,732 - -714,624 -58,959 - 

GyA -532,359 - -341,465 -28,106 - 

Agua -9.492,925 -6.597,404 -8.943,606 -738,359 -6.590,677 

HNO3 -9.626,135 - -14.132,463 -1.170,556 - 

NH3 -4.210,0362 - -31,777 -2,623 - 

Biomasa -63.811,578 - -58.990,975 -4.866,701 - 

CO2 - -27,195 0,000 0 -7.874,355 

N2 - -15.603,388 0,000 0 -15.371,663 

O2 - -25.320,790 0,000 0 -23.617,930 

Total -89.219 -47.549 -83.155 -6.865 -53.455 

Cambio, 
mol/h 

-6.707,3 

Cambio de 
exergía, kW 

-4,6463 
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Cuadro B.43: Composición molar de los flujos de entrada y salida del DAF Bioflot 

Especie 
Afluente, 

mol/h 
Efluente, 

mol/h 
Lodos, 
mol/h 

Fracción 
molar 

afluente 

Fracción 
molar 

efluente 

Fracción 
molar 
lodos 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

Proteínas 4,58 3,74 0,84 2,56438E-06 2,56548E-06 2,5607E-06 

GyA 2,06 1,68 0,38 1,15084E-06 1,15426E-06 1,1521E-06 

Agua 1.785.188 1.459.572 325.616 0,999586482 0,99992812 9,9806E-01 

HNO3 122,05 99,36 22,17 6,83381E-05 6,80000E-05 6,7942E-05 

NH3 0,16 0,13 0,03 9,05774E-08 9,06727E-08 9,0151E-08 

Biomasa 609,67 0,00 609,77 0,000341374 0 1,8690E-03 

Total 1.785.927 1.459.677 326.250 1,00 1,00 1,00 

 
 
Cuadro B.44: Cambio de exergía de mezcla en el DAF Bioflot 

Especie n1*ln(x1) n2*ln(x2) n3*ln(x3) 

Proteínas -58,96 -48,21 -10,76 

GyA -28,11 -23,04 -5,14 

Agua -738,36 -104,92 -632,56 

HNO3 -1170,56 -953,36 -212,73 

NH3 -2,62 -2,15 -0,48 

Biomasa -4866,70 0,00 -3830,78 

Total -6865 -1083 -4692 

Cambio, mol/h 
 

1089,41 
 

Exergía de mezcla, kW 
 

0,72 
 

 
 
Cuadro B.45: Composición molar de los flujos de entrada y salida del motor de combustión 

interna 

Especie 
Flujos, mol/h Fracciones molares 

Biogás Aire 
Gases de 

combustión 
Biogás Aire 

Gases de 
combustión 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

CH4 528,05 0,00 0,00 0,762 0,000 0,000 

O2 3,52 1052,57 0,00 0,005 0,207 0,000 

CO2 109,75 0,17 637,97 0,158 0,000 0,111 
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Cuadro B.45 (continuación): Composición molar de los flujos de entrada y salida del motor 
de combustión interna 

Especie 
Flujos, mol/h Fracciones molares 

Biogás Aire 
Gases de 

combustión 
Biogás Aire 

Gases de 
combustión 

Clave n1 n2 n3 x1 x2 x3 

H2O 37,27 113,57 1.206,93 0,054 0,022 0,209 

H2S 2,691 0,00 2,69 0,004 0,000 0,000 

N2 11,734 3.911,9 3.923,64 0,017 0,770 0,680 

Total 693 5078 5771 1,00 1,00 1 

 
 
Cuadro B.46: Cambio de exergía de mezcla en el motor de combustión interna 

Especie n1*ln(x1) n2*ln(x2) n3*ln(x3) 

CH4 -143,56 0,000 0 

O2 -18,59 -1.656,45 0 

CO2 -202,25 -1,77 -1.405,03 

H2O -108,94 -431,59 -1.888,61 

H2S -14,94 0 -20,64 

N2 -47,85 -1.020,75 -1.514,00 

Total -536,15 -3.110,58 -4.828,29 

Cambio, mol/h 
 

-1.181,6 
 

Cambio de exergía, kW 
 

-0,8185 
 

 
 
Cuadro B.47: Exergía del biogás generado en el UASB 

Especie Ex biogás, J/h 

Agua 266.604 

CH4 331.070.257 

CO2 1.643.376 

H2S 1.784.059 

N2 6.368 

O2 10.544 

Total 334.781.207 
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Cuadro B.48: Cambio de exergía química en el UASB 

Corriente Exergía entrante, kW Exergía saliente, kW 

Biogás, kW - 92,99 

Ex agua entra, kW 144,23 - 

Ex agua sale, kW - 42,82 

Cambio de exergía, kW -8,41 

 
 
Cuadro B.49: Cambio de exergía química en la Desnitrificación 

Corriente Exergía entrante, kW Exergía saliente, kW 

Afluente 323,87 - 

Reciclo interno 4.604,84 - 

Lodo recirculado 339,289 - 

Efluente - 5.129,49 

N2 - 0,09 

Cambio de exergía, kW -138,43 

 
 
Cuadro B.50: Cambio de exergía química en los lodos activos con nitrificación 

Corriente Exergía entrante, kW Exergía saliente, kW 

Afluente 5.129,49 - 

Aireación 34,31 - 

Reciclo interno - 4.604,84 

Efluente - 379,88 

Aire saliente - 43,76 

Cambio de exergía, kW -135,32 

 
 
Cuadro B.51: Cambio de exergía química en el motor de combustión interna 

Especie 
Exergía del biogás, 

J/h 
Exergía del aire, J/h 

Exergía de los gases 
de combustión, J/h 

CH4 439261013 0 0 

O2 13990 4182916 0 

CO2 2180416 3436 12674532 

H2O 353877 1078217 11458623 
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Cuadro B.51 (continuación): Cambio de exergía química en el motor de combustión interna 

Especie 
Exergía del biogás, 

J/h 
Exergía del aire, J/h 

Exergía de los gases 
de combustión, J/h 

H2S 2.367.073 0 2.367.073 

H2 0 0 0 

N2 8.449 2.816.574 2.825.023 

Total 444.184.818 8.081.142 29.325.250 

Cambio de exergía química, kW -117,484 

 
 
Cuadro B.52: Cambios de exergía en cada equipo 

Equipo Mecánica Cinética Potencial Química Mezcla Total 

Tratamiento preliminar       

Motobomba alimentación tamiz 0,17 0,00 0,02 0,00 0,00 0,19 

Tubería bomba-tamiz -0,17 0,00 0,07 0,00 0,00 -0,10 

Tamiz 0,00 0,00 -0,05 0,00 0,00 -0,05 

Motobomba alimentación DAF 0,10 0,00 0,00 0,00 0,00 0,10 

Tramo bomba-tubos de mezcla -0,08 0,00 0,00 0,00 0,00 -0,08 

Tubos de mezcla reactivos DAF -0,02 0,00 0,01 0,00 0,00 -0,01 

DAF Autoclave       

Motobomba de saturación 4,98 0,01 0,00 0,00 0,00 4,98 

Despresurización -4,98 -0,01 0,00 0,00 0,00 -4,98 

Raspador 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Separación - - - - 0,68 0,68 

Motoagitador Igualador 0,00 4,70 0,00 0,00 0,00 8,37 

Tratamiento primario       

Motobomba pozo 0,28 0,00 0,33 0,00 0,00 0,62 

Tubería pozo-tamiz -0,28 0,00 0,21 0,00 0,00 -0,08 

Tamiz 1 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Tubería tamiz-DAF 0,00 0,00 -0,09 0,00 0,00 -0,09 

Total DAF 1       

Motobomba de saturación 3,40 0,00 -0,07 0,00 0,00 3,33 

Despresurización -3,40 0,00 0,07 0,00 0,00 -3,33 

Raspador 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Separación 0,00 0,00 0,00 0,00 0,50 0,50 

 
 
  



137 

 

Cuadro B.52 (continuación): Cambios de exergía en cada equipo 

Equipo Mecánica Cinética Potencial Química Mezcla Total 

Desnitrificación       

Motobomba recirculación 0,15 0,00 0,00 0,00 0,00 0,15 

Motoagitador 1 0,00 1,63 0,00 0,00 0,00 1,60 

Motoagitador 2 0,00 1,63 0,00 0,00 0,00 1,60 

Motoagitador 3 0,00 1,63 0,00 0,00 0,00 1,60 

Motoagitador 4 0,00 1,63 0,00 0,00 0,00 1,60 

Motoagitador reciclo 0,00 1,63 0,00 0,00 0,00 6,54 

Desnitrificación 0,00 0,00 0,00 -138,4 0,40 -138,0 

Lodos Activos y Nitrificación       

Sopladores 27,94 0,01 0,00 0,00 0,00 27,94 

Motobomba salida 0,23 0,00 0,09 0,00 0,00 0,32 

Digestión aerobia y nitrificación -27,94 0,00 0,00 -135,32 -4,65 -167,9 

DAF Bioflot       

Motobomba de saturación 16,34 0,00 -0,28 0,00 0,00 16,06 

Despresurización -16,34 0,00 0,28 0,00 0,00 -16,06 

Raspador 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Separación 0,00 0,00 0,00 0,00 0,75 0,75 

UASB       

Motobomba de alimentación 0,38 0,00 0,29 0,00 0,00 0,67 

Motobomba de recirculación 0,98 0,01 -0,37 0,00 0,00 0,62 

Digestión anaerobia 0,01 0,00 0,00 -8,41 -0,49 -8,89 

Salida de agua UASB -0,38 0,00 0,02 0,00 -0,20 -0,56 

Tratamiento de lodos       

Motobomba lodos DAF 1 a CSTR 0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02 

Motobomba lodos DAF 1 a 
Tanque lodos 

0,02 0,00 0,00 0,00 0,00 0,02 

Motobomba lodos DAF Bioflot 0,07 0,00 0,00 0,00 0,00 0,07 

Motobomba salida CSTR 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 

Motoagitador CSTR 0,00 2,05 0,00 0,00 0,00 1,49 

Motoagitador tanque de lodos 0,00 1,77 0,00 0,00 0,00 0,68 
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Cuadro B.53: Datos para realizar la evaluación financiera de la sustitución de los motores 
eléctricos por motores de mayor eficiencia 

Equipo 
Eficiencias de motores 

Ahorro por usar motor de alta 
eficiencia 

Eficiencia 
Nominal 

Alta 
eficiencia 

Eficiencia 
premium 

Energía, 
kW 

Ahorro 
diario, $ 

Ahorro 
anual, $ 

Motobomba alimentación 
tamiz Autoclave 

84,0% 84,6% 87,1% 0,005 0,02 4,4 

Motobomba alimentación DAF 
Autoclave 

- 84,6% 87,1% 0,000 0,00 0,0 

Motobomba de saturación DAF 
Autoclave 

- 88,7% 91,2% 0,000 0,00 0,0 

Motobomba pozo - 87,0% 89,2% 0,00 0,00 0,0 

Motobomba de saturación DAF 
1 

88,1% 88,1% 90,1% 0,00 0,00 0,0 

Agitador Igualador 80,0% 88,7% 91,2% 1,37 5,87 1257,0 

Motobomba alimentación 
UASB 

- 86,0% 89,2% 0,00 0,00 0,0 

Motobomba recirculación 
UASB 

- 83,2% 85,9% 0,00 0,00 0,0 

Motobomba lodos DAF 1 77,4% 81,3% 84,2% 0,00 0,01 2,6 

Motobomba lodos DAF Bioflot 81,5% 83,2% 85,9% 0,01 0,02 4,9 

Motoagitador CSTR 76,6% 83,2% 85,9% 0,15 0,64 136,8 

Motoagitador tanque de lodos 79,6% 79,6% 82,7% 0,00 0,00 0,0 

Motobomba recirculación 78,0% 83,2% 85,9% 0,03 0,11 23,8 

Motoagitador 1 75,1% 83,2% 85,9% 0,24 1,02 219,3 

Motoagitador 2 68,1% 83,2% 84,2% 0,49 2,11 452,3 

Motoagitador 3 83,3% 83,2% 84,2% 
   

Motoagitador 4 82,1% 83,2% 84,2% 0,03 0,12 26,7 

Motoagitador reciclo 72,7% 84,6% 87,1% 0,25 1,09 232,7 

Sopladores 94,1% 93,1% 95,4% 
   

Motobomba salida - 83,2% 85,9% 0,00 0,00 0,0 

Motobomba de saturación DAF 
Bioflot 

- 91,3% 92,7% 0,00 0,00 0,0 
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Cuadro B.54: Datos necesarios para realizar la evaluación financiera de sustituir los motores 
eléctricos por motores de mayor eficiencia 

Equipo 

Ahorro por usar motor 
premium 

Precio de los motores 

Energía, 
kW 

Ahorr
o 

diario
, $ 

Ahorro 
anual, 

$ 

Alta 
Eficiencia 

Premium Diferencia 

Motobomba alimentación tamiz 
Autoclave 

0,024 0,10 22,0 454,5 545,4 90,8 

Motobomba alimentación DAF 
Autoclave 

0,024 0,10 21,6 454,5 545,4 90,8 

Motobomba de saturación DAF 
Autoclave 

0,298 1,27 273,1 1215,8 1372,8 157,1 

Motobomba pozo 0,04 0,16 34,1 778,5 877,7 99,2 

Motobomba de saturación DAF 1 0,17 0,73 155,9 939,9 1053,9 113,9 

Agitador Igualador 1,72 7,34 1573,9 1233,8 1394,5 160,7 

Motobomba alimentación UASB 0,04 0,18 38,7 710,9 806,2 95,2 

Motobomba recirculación UASB 0,03 0,13 27,9 414,3 506,0 91,6 

Motobomba lodos DAF 1 0,00 0,02 4,5 299,2 395,2 96,0 

Motobomba lodos DAF Bioflot 0,01 0,06 12,2 384,3 476,8 92,5 

Motoagitador CSTR 0,20 0,87 186,7 343,5 437,4 93,9 

Motoagitador tanque de lodos 0,07 0,29 61,1 302,7 398,5 95,8 

Motobomba recirculación 0,04 0,16 35,0 445,5 536,5 91,0 

Motoagitador 1 0,31 1,32 283,6 401,7 493,7 92,0 

Motoagitador 2 0,52 2,22 476,6 427,4 518,7 91,3 

Motoagitador 3 0,02 0,10 20,7 377,1 469,8 92,7 

Motoagitador 4 0,06 0,24 51,0 380,5 473,0 92,6 

Motoagitador reciclo 0,30 1,28 273,3 466,3 557,0 90,7 

Sopladores 0,58 2,50 534,9 3967,9 7395,8 3427,9 

Motobomba salida 0,03 0,13 28,4 454,5 545,4 90,8 

Motobomba de saturación DAF 
Bioflot 

0,38 1,60 343,7 2340,4 2981,4 641,0 
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C. MUESTRA DE CÁLCULO 

C.1. Potencia trifásica de los equipos  

Para calcular la potencia trifásica de los equipos eléctricos se utiliza el promedio aritmético 

de los valores de voltaje y corriente medidos. Los valores de estas mediciones se muestran 

en los Cuadros A.11 y A.12.; y los respectivos promedios, en el Cuadro B.1, filas 2 y 3. Para 

calcular el promedio aritmético de los valores de voltaje y corriente de la motobomba de 

alimentación del Tamiz Autoclave (Cuadro B.1, fila 2, columnas 2 y 3), se utiliza los valores 

indicados en los Cuadros A.11 y A.12, fila 4, así: 

   
                

 
        

   
              

 
      

Posteriormente, se utiliza las siguientes fórmulas, según la configuración instalada: 

                                

                                 

La configuración instalada y el factor de potencia (    ) se muestran en el Cuadro A.13. 

Para determinar la potencia trifásica de la motobomba de alimentación del Tamiz Autoclave 

(Cuadro B.1, fila 3, columna 4) se utiliza los valores de voltaje y corriente promedios (Cuadro 

B.1, fila 2, columnas 2 y 3), el factor de potencia 0,802 (Cuadro A.13, fila 3, columna 2) en la 

fórmula correspondiente a la configuración instalada en delta (Cuadro A.13, fila 3, columna 

3): 
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C.2. Tiempos de operación promedio 

EL tiempo de operación promedio de los equipos que operan menos de 24 horas/día se 

calcula según la fórmula: 

                    
               

              
             

Los caudales promedio y nominal se toman del Cuadro A.19. Al calcular el tiempo de 

operación de la motobomba de alimentación al Tamiz Autoclave, con un caudal nominal de 

35 m3/h (Cuadro A.14, fila 3, columna 2) y un caudal promedio de 7,53 m3/h (Cuadro A.14, 

fila 3, columna 3), se obtiene:  

                    
        

      
             5,16 horas/día 

Este resultado se muestra en el Cuadro B.2, fila 3, columna 2. 

C.3. Potencia promedio 

El consumo de potencia promedio de cada equipo se obtiene mediante la expresión: 

                                    
                   

  
 

Los valores de potencia trifásica y tiempo de operación, se toman de los Cuadros B.1, 

columna 4 y B.2, columna 2. Al calcular el consumo promedio de potencia de la motobomba 

de alimentación al Tamiz Autoclave (Cuadro B.2, fila 3, columna 3), con una potencia 

trifásica de 3,14 kW (Cuadro B.1, fila 3, columna 4) y un tiempo de operación de 5,16 

horas/día (Cuadro B.2, fila 3, columna 2), se obtiene: 
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C.4. Presiones absolutas promedio de los flujos de entrada y salida de los equipos 

En el Cuadro B.3 se muestran las presiones absolutas de entrada y salida de los equipos. Las 

presiones de 101 kPa corresponden a la presión atmosférica, tomada del Cuadro A.1, fila 4, 

columna 2. Las demás presiones se calculan como el promedio aritmético de las presiones 

indicadas por los manómetros instalados en la planta (Cuadro A.15), más la presión 

atmosférica. Así para calcular la presión a la salida de la tubería bomba-tubos de mezclado 

(entrada de los tubos de mezclado) (Cuadro A.15, fila 4, columnas 2 a 8), se tiene: 

     
              

 
            

Este resultado se muestra en el Cuadro B.3, fila 6, columna 2 y fila 7, columna 3. Cabe 

mencionar que la presión de salida de un equipo es la misma que la de entrada de su 

sucesor.  

C.5. Velocidades de los flujos de entrada y salida de los equipos 

Las velocidades de los flujos de entrada y salida de los equipos se muestran en el Cuadro 

B.3, columna 4. Para calcular estos valores se utiliza la ecuación: 

  
    

         
 

Los valores de los caudales y los diámetros se indican en la columna 2 de los Cuadros A.14, y 

A.16. Al calcular la velocidad del fluido que sale de la motobomba de alimentación al Tamiz 

Autoclave (Cuadro B.3, fila 3, columna 4), con un caudal promedio de 7,53 m3/h (Cuadro 

A.14, fila 3, columna 2) y un diámetro de tubería de 0,06m (Cuadro A.16, fila 3, columna 2), 

se obtiene: 
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Para calcular la velocidad a la entrada del mismo equipo (Cuadro B.3, fila 3, columna 5), 

como el punto de entrada es un tanque de diámetro muy grande, se considera “infinito” 

(Cuadro A.17, fila 3, columna 3) y la velocidad correspondiente es 0 m/s. 

C.6. Cabeza de agua 

Los valores de cabeza de agua que se muestran en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 2, 

se obtienen como la diferencia entre los valores de elevación a la entrada y salida de los 

tramos de tubería y equipos, mostrados en el Cuadro A.16, columnas 4 y 5. Para calcular la 

cabeza de agua a la salida de la bomba de alimentación del Tamiz Autoclave (Cuadro B.4, fila 

2, columna 2) se toma los valores de 3,77 m a la salida (Cuadro A.17, columna 4, fila 3) y 0,5 

m a la entrada (Cuadro A.17, columna 5, fila 3): 

                    

C.7. Presión de la cabeza de agua 

Los valores de presión de la cabeza de agua que se muestran en los Cuadros B.4, B.5, B.6, 

B.7 y B.8, fila3, se obtienen mediante la ecuación: 

       

Los valores de aceleración gravitacional y densidad del agua se toman del Cuadro A.1, 

columna 2, filas 7 y 8. La cabeza de agua se toma del correspondiente cuadro B.4, B.5, B.6, 

B.7 ó B.8; fila 2, columna 2.  

Así, para el caso de la bomba de alimentación del Tamiz Autoclave (Cuadro B.4) se toma el 

valor de          (Cuadro B.4, fila 2, columna 2) se obtiene la presión de 31.811Pa 

(Cuadro B.4, fila 3, columna 2) como se muestra a continuación: 
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C.8. Número de Reynolds, régimen y coeficiente de corrección de la velocidad 

El número de Reynolds para un flujo en una tubería se calcula mediante la ecuación: 

   
   

 
 

Los números de Reynolds que se muestran en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 4, se 

calculan con los valores de velocidad y diámetro de tubería de los Cuadros B.3 y A.17, 

respectivamente. 

Para calcular el número de Reynolds a la salida de la bomba de alimentación del Tamiz 

Autoclave se toma el valor de velocidad 0,74 m/s del Cuadro B.3, columna 4, fila 4; el 

diámetro de tubería 0,06 m del Cuadro A.17, fila 3, columna 2; la densidad y la viscosidad 

del Cuadro A.1, columna 2, filas 8 y 10. El resultado es: 

   
             

       
         

Este resultado se muestra en el Cuadro B.4, fila 4, columna 2. Como el número de Reynolds 

es mayor que 2100, el flujo está en régimen turbulento (Cuadro B.4, columna 2, fila 5), por 

lo que el coeficiente de corrección de la velocidad,  , se fija en 1 (Cuadro B.4, columna 2, 

fila 6). Se sigue la misma lógica con respecto los regímenes de los fluidos y los valores de 

este coeficiente que se muestran en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, filas 5 y 6. 

C.9. Coeficiente total de pérdida por fricción en accesorios de tubería 

Para calcular los valores de este coeficiente que se muestra en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 

y B.8, fila 7, se multiplica la cantidad de accesorios en cada tramo de tubería (Cuadro A.17, 

columnas 3 a 8) por los respectivos coeficientes de pérdida por fricción en accesorios 

(Cuadro A.18, columna 2). Posteriormente, se suma los productos. Así, para obtener el valor 

de 5,25 (Cuadro B.4, fila 7), se toma los valores de la fila 3 del Cuadro A.17, así: 
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C.10. Factor de fricción de Fanning 

El factor de fricción de Fanning que se muestra en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 8, 

se calcula mediante la expresión válida para fluidos en régimen turbulento: 

         
     

      
 

El número de Reynolds se toma de los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 4. Para La bomba 

de alimentación del Tamiz Autoclave, con un Re=265.794 (Cuadro B.4, fila 4), el factor de 

fricción de Fanning (Cuadro B.4, fila 8) se calcula así: 

         
     

           
        

C.11. Caída de presión en tuberías 

La caída de presión en tuberías mostrada en los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 9, se 

calcula mediante la expresión: 

   
   

    

 
 
   
 

   

    
 

La presión hidrostática, número de Reynolds, factor de corrección de la velocidad, el 

coeficiente de total de pérdida por fricción en accesorios y el factor de fricción de Fanning, 

se toman de los Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, las filas 3, 4, 6, 7 y 8, respectivamente. La 

densidad del agua se toma del Cuadro A.1, fila 8; la velocidad del fluido se toma del Cuadro 

B.3, columna 5; el diámetro de la tubería, del Cuadro A.16, columna 2; y la longitud de la 

tubería, del Cuadro A.17, columna 2. 

Así, para determinar la caída de presión en la tubería en la tubería a la salida de la bomba de 

alimentación al Tamiz Autoclave (Cuadro B.4, fila 9, columna 2), se toma la presión 

hidrostática, número de Reynolds, factor de corrección de la velocidad, el coeficiente de 

total de pérdida por fricción en accesorios y el factor de fricción de Fanning, de las filas 3, 4, 
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6, 7 y 8, del Cuadro B.4, respectivamente. La velocidad del fluido se toma del Cuadro B.3, 

columna 5, fila 3; el diámetro de la tubería, del Cuadro A.16, columna 2, fila 3; y la longitud 

de la tubería, del Cuadro A.17, columna 2, fila 3. Es decir:  

   
      

           

 
 
           

    
      

    
         

C.12. Presión absoluta 

Para determinar la presión absoluta mostrada en la última fila de los Cuadros B.4, B.5, B.6, 

B.7 y B.8, se suman la presión atmosférica de 101kPa (Cuadro A.1, fila 4, columna 2) y la 

caída de presión en tubería (Cuadros B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, fila 9).  

C.13. Factor de variación relativa 

El factor de variación relativa (Cuadros B.18, B.19, B.20, filas 13-16) se define como: 

    
                                         

                                         
 

Para calcular el cambio relativo de la variable perturbada se toma el valor inicial de la 

variable de respuesta (Cuadro B.17, columna 4, filas 19 a 22) y el valor obtenido de esa 

variable en la respectiva corrida (Cuadros B.18, B.19 y B.20, filas 5, 6, 7 y 8). Para calcular el 

cambio relativo de la variable de control, se utiliza el valor inicial del parámetro cinético que 

se está variando en la corrida (Cuadro B.17, columna 4) y el valor de ese parámetro que se 

evalúa en la corrida (Cuadros B.18, B.19 y B.20, fila 4). 

Así, en la corrida 1, para obtener el FVR del NTK (Cuadro B.18, fila 13, columna 3), se utiliza 

los valores de           y NTK=1,2 del Cuadro B.17, columna 4, filas 10 y 19; y los datos 

de           y NTK=3,8 del Cuadro B.18, columna3, filas 4 y 5. Es decir,  
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C.14. Flujos molares 

Los flujo molares de las corrientes simuladas (Cuadros B.31, B.33, B.35, B.43, columnas 2-4; 

Cuadros B.37, B.40, columnas 2-6), se calculan según la simulación de los flujos que se 

muestran en los Cuadros B.9-B.16 y B.22-B.30, con base en los valores de masa molar del 

Cuadro A.1, filas 21-26. Así, el flujo de proteínas de 82,58 mol/h que entran al DAF 

Autoclave (Cuadro B.31, columna 2, fila 2), se obtiene de dividir el flujo másico de proteína 

de 29,07 kg/h (Cuadro B.9, fila 4, columna 2) entre la masa molar de las proteínas de 352 

g/mol (Cuadro A.1, fila 21): 

  
          

         
 
     

  
             

C.15. Cambio de exergía de mezcla 

Para calcular el cambio en la exergía de mezcla se utiliza la ecuación: 

               

      

         
       

  

Los valores de temperatura ambiente y de la constante de los gases ideales se muestran en 

el Cuadro A.1, filas 3 y 6. Los flujos molares se toman de los Cuadros B.31, B.33, B.35, B.43, 

columnas 2-4 y de los Cuadros B.37, B.40, columnas 2-6. Las fracciones molares se toman de 

los Cuadros B.31, B.33, B.35, B.43, columnas 5-7; y de los Cuadros B.38, B.41, columnas 2-6. 

Los resultados se muestran en los Cuadros B.32, B.34, B.36, B.39, B.42, B.44 y B.46. 

Así, para las proteínas del afluente al DAF Autoclave, con un flujo molar de 82,58 mol/h 

(Cuadro B.31, columna 2, fila 2) y una fracción molar de 0,00027 (Cuadro B.31, fila 2, 

columna 5), se obtiene: 
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Este resultado se muestra en el Cuadro B.32, fila 2, columna 2. Luego, la exergía de mezcla 

mostrada en el Cuadro B.32, filas 5 y 6 se calcula así: 

        
 

     
                                       

                                                                 
   

 
 

   

      
 

    

      
 

         
 

     
             

   

 
 

   

      
 

    

      
 = 0,682 kW 

Los cambios de exergía de mezcla de los equipos, se resumen en el Cuadro B.52, columna 6. 

C.16. Exergía química de las corrientes líquidas 

Para calcular la exergía química de las corrientes líquidas, se utiliza la expresión: 

   
           

         
 

Los resultados obtenidos mediante esta ecuación se muestran en los Cuadros B.48, filas 3 y 

4; B.49, filas 2-5; y B.50, filas 2, 4 y 5. Los valores de DQO se toman de la última columna, fila 

6 de los Cuadros B.15, B.16, B.22, B.23, B.25, B.28, B.30. Los flujos volumétricos se toman de 

la última columna, fila 4, de los cuadros B.15, B.16, B.22, B.23, B.25 y B.28; y de la columna 

4, fila 12 del Cuadro A.8. 

Entonces, para calcular la exergía química del flujo de alimentación al UASB, con una DQO 

de 4065,46mg/L (Cuadro B.15, fila 6, columna 6), y un caudal de 9390,86 L/h (Cuadro B.15, 

fila 6, columna 4), se obtiene: 

   
    

 
  

        
  
 

        
 
 

    
 
 
     

 
  

 
          

Este valor se muestra en el Cuadro B.48, columna2, fila 3. 
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C.17. Exergía química de las corrientes gaseosas 

Para calcular la exergía química de las corrientes gaseosas se utiliza los valores de exergía 

estándar de gases del Cuadro A.21; y esta se multiplica por los respectivos flujos molares 

que se indican en los Cuadros B.35, columna 4; B.37, columna 6, B.40, columnas 3 y 6, B.45, 

columnas 2, 3 y 4, según la especie química. Los resultados se muestran en los Cuadros B.48, 

fila 2, columna 3; B.49, columna 3, fila 6; Cuadro B.50, fila 3, columna 2 y fila 6, columna 3; y 

B.51, columnas 2, 3 y 4. 

Entonces, para calcular la exergía química de la humedad del biogás que se genera en el 

UASB (Cuadro B.48, columna 3, fila 2), se toma la exergía molar estándar del vapor de agua 

9490 J/mol (Cuadro A.21, fila 2) y el flujo molar 28,09mol/h (Cuadro B.35, columna 4, fila 4); 

y se obtiene: 

   
     

   
 

     
 

   

    
 
 
     

 
  

          

C.18. Cambio de exergía mecánica en los equipos que manejan líquidos 

El cambio de exergía mecánica que se muestra en la columna 2 del Cuadro B.52, se obtiene 

mediante la ecuación: 

   
                

    
 
 

 

Las presiones de entrada y salida de cada proceso se muestran en los Cuadro B.3, columna 2 

y 3; y B.4, B.5, B.6, B.7 y B.8, última fila. Los flujos volumétricos se toman del Cuadro A.14, 

columna 3. La temperatura ambiental y el coeficiente de expansión térmica del agua se 

toman del Cuadro A.1, fila 3 y 5, con valores de 299,93K y 0,000207K-1, respectivamente. 

Así, para calcular el cambio de exergía mecánica en la motobomba de alimentación al Tamiz 

Autoclave, con una presión de entrada de 101kPa (Cuadro B.3, columna 3, fila3), una 
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presión de salida de 178,1kPa (Cuadro B.4, fila10) y un flujo volumétrico de 7,53 m3/h 

(Cuadro A.14, fila 3, columna 3), se obtiene el resultado que se muestra en el Cuadro A.52, 

columna 4, fila 3: 

   
    

  

 
                               

 
 

          

    
 
 

        

C.19. Cambio de exergía mecánica en los sopladores 

Para calcular el cambio de exergía mecánica que sufre el aire que pasa por los sopladores se 

utiliza la ecuación para sopladores adiabáticos que comprimen aire a temperatura 

ambiente: 

   
           

      
 

   

     
   

  

  
 
  

 
   

    

Con los datos de temperatura ambiental 299,93 K (Cuadro A.1, fila 3), flujo de aire 1916,67 

m3/h (Cuadro A.14, fila 28), eficiencia         según la placa de los equipos y las 

presiones de entrada y salida 153 kPa y 101 kPa (Cuadro B.3, columnas 2 y 3, fila 29) se 

obtiene el resultado mostrado en el Cuadro B.52, columna 2, fila 34): 

   
     

  
    

                 
  

 

    
 
 
      

 
   

     
   

       

       
 
  

 
   

    

            

C.20. Cambios de exergía cinética de motoagitadores 

Para calcular la exergía cinética que entregan los motoagitadores a los fluidos, se utiliza los 

datos del Cuadro A.23 según la ecuación: 
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Así, la energía cinética que se transfiere al fluido en agitación del CSTR (Cuadro B.52, 

columna 3, fila 52), se obtiene mediante los datos de diámetros de 2,3 m y 1,9 m; 23,5rpm y 

KT=0,28 (Cuadro A.22, columnas 2, 3 y 4, filas 11 y 12): 

   
     

    
  

    
 

                   
  
  

    
 
  

         

C.21. Cambios de exergía cinética de los demás equipos (que no son motoagitadores) 

Los cambios de exergía cinética de los demás equipos que se muestra en el Cuadro B.52, 

columna 3, se obtiene mediante la expresión: 

    
  
    

 

 
 

   

         
 

Los valores de velocidad se toman del Cuadro B.3, columnas 4 y 5. El flujo volumétrico se 

toma de los valores de caudal promedio del Cuadro A.14, columna 3. La densidad de 992 

kg/m3 se toma del Cuadro A.1, fila 8. Entonces, para la motobomba de saturación del DAF 

Autoclave, la energía cinética del Cuadro B.52, columna3, fila 10, se calcula con los valores 

de las velocidades de salida 0,013 m/s y entrada 0,00 m/s (Cuadro B.3, columnas 4 y 5, fila 

11); y el caudal de 25 m3/h (Cuadro A.14, columna3, fila 10), de la siguiente manera: 

    
            

 
 
  

  
 

  
  

 
    

  
  

    
 
 
     

 
  

        

C.22. Cambios de exergía potencial 

Para calcular los cambios de exergía potencial que se muestran en el Cuadro B.52, columna 

4; se utiliza los datos de aceleración gravitacional y densidad (Cuadro A.1, filas 7 y 8), el 
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caudal promedio (Cuadro A.14, columna 3) y las elevaciones de entrada y salida de los 

equipos (Cuadro A.16, columnas 4 y 5), según la ecuación: 

   
           

         
 

Entonces, para obtener la exergía potencial en la motobomba de alimentación al Tamiz 

Autoclave (Cuadro B.52, columna 4, fila 3; se utiliza el flujo 7,53m3/h (Cuadro A.14, columna 

3, fila 3) y las elevaciones de salida 0,5m y entrada -0,6m (Cuadro A.16, columnas 4 y 5, fila 

3), se hace: 
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D. HALLAZGOS DE LA EVALUACIÓN GENERAL DE LOS PARÁMETROS DE OPERACIÓN DE 

LA PLANTA 

D.1. Análisis de los factores que influyen en la producción de biogás en el UASB 

El biogás se produce por la descomposición de la materia orgánica que entra el sistema, por 

lo que guarda estrecha relación con la diferencia entre la masa equivalente de DQO que 

entra y sale del mismo. Esta masa se puede calcular como el producto de dos variables: el 

flujo alimentado y el cambio en la concentración de DQO. De aquí que sea de interés 

conocer cómo se comporta la producción de biogás con respecto a estas variables.  

En las siguientes figuras se observa que hay una alta correlación entre el caudal que se 

alimenta al UASB, mas no así con la carga orgánica removida. Aunque esto no concuerda no 

la teoría, ofrece un modelo sencillo para estimar la cantidad de biogás que se produce. Se 

debe notar, además, que el ajuste obtenido con este modelo es mejor que el que se utiliza 

en la planta. 

 

Figura D.1: Correlación entre el flujo de biogás producido en el UASB y el flujo de agua 
alimentado 
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Figura D.2: Correlación entre el flujo de biogás producido en el UASB y la carga orgánica 
removida  

 
 

 
Figura D.3: Correlación entre el flujo de biogás producido en el UASB y el modelo utilizado 

en la planta  
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y = 0,3974x + 171,87 
R² = 0,2934 
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D.2. Balance de masa del UASB 

Si se supone que el sistema se encuentra en un pseudo-estado estable, para determinar la 

forma de la expresión que define la cinética del reactor, se puede hacer una gráfica de la 

carga orgánica removida contra la expresión cinética que se desee probar. Llama la atención 

el alto coeficiente de correlación obtenido al graficar este cambio contra la masa de DQO 

alimentada. 

 

Figura D.4: Carga orgánica removida contra carga orgánica alimentada 
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E. METODOLOGÍA PARA LA SIMULACIÓN DEL REACTOR UASB 

En primera instancia, se intentó modelar el reactor UASB según el modelo de Rodríguez 

Gómez (2011). Éste consiste en un sistema de ecuaciones diferenciales no lineales en 

derivadas parciales de segundo orden. Para su resolución se necesita software 

especializado, el cual no fue posible obtener. Se intentó resolverlo mediante el método 

explícito de diferencias finitas en una hoja de cálculo de Microsoft Excel 2007, mas la 

inestabilidad del método hizo que este divergiera con facilidad al alterar los valores de los 

parámetros. Cabe mencionar que no fue posible obtener documentos detallados sobre 

otros modelos disponibles, sólo referencias. Se opta realizar la simulación en Superpro 

Designer, con base en la información disponible sobre los demás modelos existentes. A 

continuación, se muestra la estructura preliminar del reactor: 

 

Figura E.1: Estructura preliminar del UASB 

En ella, el primer reactor anaerobio representa el lecho, y el segundo, el manto. Se incluye 

el sistema de recirculación interno que posee el reactor real. En el efluente de cada reactor 

se recicla una fracción de la biomasa para regular la concentración de esta variable dentro 

de cada uno, de manera que haya más biomasa en el primero que en el segundo. En los 

siguientes cuadros se muestra las ecuaciones bioquímicas utilizadas, las expresiones 

cinéticas y los valores de los parámetros evaluados. Se realizó la simplificación de dichas 

ecuaciones y la calibración de los parámetros de la misma manera como se procedió para la 

simulación del sistema de lodos activos con nitrificación preanóxica. 

UASB / Lecho UASB / Manto Reciclo

Biomasa MantoBiomasa Lecho

Alimentación

Biogás Lecho
Biogás Manto

Efluente
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Cuadro E.1: Ecuaciones bioquímicas simplificadas utilizadas en la simulación del UASB 

Proceso Ecuación química 

Digestión anaerobia 
de proteínas 

                                         

Digestión anaerobia 
de grasas y aceites 

                                     

Muerte de biomasa 
anaerobia 

                             

 
 
Cuadro E.2: Expresión cinética de Monod utilizada en la simulación 

Reacción Cinética 

Digestión anaerobia        
         

                
      

 
 
Cuadro E.3: Valores de los parámetros evaluados en la calibración de la digestión anaerobia 

Parámetro Máximo Medio Mínimo Unidades 

       0,001667 0,001250 0,000833 1/h 

          323 243 157 mg/L 

         323 243 157 mg/L 

          0,013281 0,012083 0,010500 1/h 

         0,013281 0,012083 0,010500 1/h 

          0,10 0,08 0,05 gVSS/gDQO 

         0,10 0,08 0,05 gVSS/gDQO 

              0,60 0,45 0,30 - 

              0,30 0,25 0,20 - 

            0,30 0,23 0,15 - 

Se realizó corridas preliminares con los parámetros medios y se determinó que el segundo 

reactor no altera la composición del efluente pues la cantidad de sustrato que llega a él es 

muy poca; y por ende la biomasa activa en él es escasa. Por lo anterior, se eliminó el 

segundo reactor del modelo; es decir, se sustituye el volumen del lecho y del manto por un 

único volumen, lo cual coincide con el modelo de Tchobanogous, Burton, y Stensel (2004).  
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Para la calibración se selecciona como variables de control la DQO y las GyA del efluente, así 

como la cantidad de metano producido. Primero se realizan pruebas con la constante de 

decaimiento celular y se determina que ésta debe estar entre los valores mínimo y medio 

para que el simulador converja. Ésta se fija en su valor mínimo para evitar problemas más 

adelante en el proceso de calibración. Luego se ajusta la ganancia, Y, en su valor mínimo 

para que la cantidad de metano simulada coincida con el valor anual promedio. El resto de 

los parámetros—la constante de inhibición,   , el volumen del lecho y la constante de 

máximo crecimiento celular,   —se ajustan según la metodología utilizada para claibrar los 

parámetros de la simulación del sistema de lodos activos con nitrificación preanóxica.  

Se muestra la estructura final y los resultados de la calibración en la discusión de resultados. 

Para tomar en cuenta la diferencia de los valores de los parámetros calibrados contra al 

aumentar la temperatura del reacto, se utiliza la expresión: 

             

Donde AT representa el parámetro cinético evaluado a la temperatura T simulada, ATo el 

parámetro obtenido de la calibración y   una constante tomada del siguiente cuadro: 

Cuadro E.4: Valores de   según el parámetro cinético 

Parámetro   

Ks proteínas 0,804 

Ks GyA 0,849 

   proteínas 1,043 

   GyA 1,049 

 


