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RESUMEN

El objetivo del presente proyecto es generar las bases tecnoldgicas para la reactivacion de la
planta de tratamiento de aguas residuales de la Fabrica Nacional de Licores.

Se realiz6 una investigacion sobre el disefio original de la planta de tratamiento de efluentes
de FANAL para determinar los parametros establecidos inicialmente para el tratamiento de
los desechos liquidos. Se determind que el disefio original de la planta de tratamiento no
cuenta con la tecnologia requerida para poder metabolizar la carga orgédnica generada por la
destileria ya que se considerd un efluente con una carga orgénica maxima de 60000 mg/L de
DQO. De acuerdo con los datos investigados sobre la cantidad de contaminacion presente en
las vinazas, es posible obtener valores de DQO entre (80000-120000) mg/L por lo que el
disefio original de la planta de tratamiento no resulta adecuado para metabolizar la carga
organica tan alta presente en la vinaza. Ademds la tecnologia presente en la planta
actualmente es obsoleta o inexistente.

Posteriormente se realizo el disefio de una planta piloto de tratamiento de vinazas con el
objetivo de evaluar la metabolizacion de la carga orgéanica con los reactores anaerdbicos y la
laguna aerobica existente en la planta de tratamiento de FANAL. Para este disefio se
considerd como factor de escalamiento el tiempo de retencion hidraulica del efluente en cada
una de las etapas del tratamiento bioldgico de la planta. La capacidad establecida para los
reactores UASB resultd de 0,098 m’ y la capacidad para la etapa aerébica resultd de 0,179 m’.

Se realiz6 un analisis experimental para determinar la reduccion de la carga orgénica que se
puede obtener luego de la etapa bioldgica de la planta de tratamiento de efluentes de FANAL.
Se obtuvo vinaza por medio de fermentacion, evaporacion y acondicionamiento para
posteriormente alimentar los reactores anaerobicos de la planta piloto con un efluente con una
carga organica inicial de 122809 mgO,/L. Una vez concluido el tiempo de retencion
hidraulico de los reactores UASB se procedié a alimentar un reactor aerdbico, se determind
una carga organica de 121358 mgO,/L a la salida de los reactores UASB y una carga orgéanica
de 121268 mgO,/L a la salida del reactor aerobico.

Los resultados obtenidos en este experimento permiten establecer recomendaciones
tecnologicas para el disefio de la planta de tratamiento, tales como anadir una etapa de
separacion por flotacion (DAF), construir una etapa adicional de tratamiento anaerdbico,
anadir difusores en la laguna aerobica y ademads establecer un procedimiento de arranque de
los reactores anaerdbicos para poder optimizar el metabolismo de las bacterias anaerdbicas y
alcanzar una alta eficiencia en los reactores UASB.
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CAPITULO 1
INTRODUCCION

1.1 ANTECEDENTES

La contaminacién ambiental se ha considerado un problema mundial desde la década de 1970,
a partir de este momento se tomaron en consideracion aspectos de tratamiento de aguas

residuales como una medida para evitar la contaminacion de los recursos hidricos (Metcalf,

2004).

El agua potable es un recurso indispensable para la vida, sin embargo, es un recurso limitado,
es por esta razon que en 1972 se firmo el Acta del Agua Limpia, el cual establecio parametros
tecnologicos minimos uniformes para el tratamiento de aguas residuales domésticas e

industriales.

A partir de ese afio la legislacion con respecto a la conservacion de los recursos hidricos se
detalld, se establecieron limites en la cantidad de so6lidos desechados en los efluentes,
regulaciones estrictas en el uso de sustancias toxicas. En el caso de Costa Rica, en 1997 se
publicé el Reglamento de vertidos y reuso de aguas residuales decreto N° 26042 (MINAE ,
2013).

Los primeros sistemas de tratamiento de efluentes se construyeron como plantas en las cuales
la tecnologia utilizada se estandariz6, se utilizaron los mismos equipos y procesos, esto
debido a la poca variabilidad en las caracteristicas de los efluentes que consistian en efluentes
urbanos y domésticos. Sin embargo al existir un auge industrial en una determinada region,
las caracteristicas de las aguas residuales cambian significativamente, esto conlleva al disefio
de sistemas de tratamiento con caracteristicas especiales para cada uno de los tipos de

efluentes industriales (Ramalho, 1983).



El Reglamento de vertidos y reuso de aguas residuales decreto N° 26042 establece los limites
permitidos para cada uno de los diferentes tipos de efluentes industriales entre los cuales se
encuentra la industria de produccion de alcohol etilico por fermentacion de materiales varios,

rubro al cual pertenece la Fabrica Nacional de Licores (FANAL).

Debido a la variabilidad de las caracteristicas de los efluentes industriales es necesario disefiar
sistemas de tratamiento que permitan la adecuada metabolizacion y disposicion de desechos.
En el caso de la fermentacion alcoholica, el efluente se denomina vinazas. Las vinazas debido
a sus caracteristicas, requieren tecnologias de tratamiento aptas para su naturaleza (Binnie,

2002).

Las vinazas se caracterizan por tener una carga organica expresada como DQO de (60 000 —
100 000) mg/L, son valores elevados en comparacion con efluentes domésticos, por lo tanto

requiere tecnologias de tratamiento diferentes a los convencionales.

1.2 ALCANCES

En este proyecto se establecen algunas de las caracteristicas necesarias para la reactivacion de
la planta de tratamiento de efluentes de la destileria de la Fabrica Nacional de Licores ubicada

en Grecia de Alajuela. Los alcances de este proyecto son:

e Analizar el disefio original de la planta de tratamiento de efluentes construido en
FANAL. Establecer las tecnologias que se plantearon originalmente.

e Verificar la infraestructura actual de la planta de tratamiento de efluentes, investigar
cuales unidades del disefo original existen todavia.

e Disefar y construir una planta de tratamiento de efluentes a escala del proceso
industrial.

e Medir los valores de DQO en cada etapa del proceso.

e Realizar las recomendaciones tecnoldgicas y de operacion para la reactivacion de la

planta de tratamiento de efluentes.



CAPITULO 2
GENERALIDADES

2.1 FERMENTACION ALCOHOLICA DE MELAZA

La melaza es un producto derivado del procesamiento de la cafia de azlcar, es un liquido
espeso que contiene un alto porcentaje de azucares reductores, por lo cual es un producto

utilizado para la fermentacion alcoholica.

La fermentacion alcoholica es un proceso bioldgico en el cual monosacéaridos como la glucosa
y fructosa, disacaridos como la sacarosa son convertidos en energia celular y asi se obtienen

productos como el etanol y el dioxido de carbono (Henze, 2002).

Esta reaccion bioquimica se da por medio de la levadura Saccharomyces Cerevisiae, de la
cual existen algunas variaciones en las cepas de levadura que permiten algunos beneficios a
nivel industrial tales como, mayor grado alcoholico obtenido y mayor resistencia de la

levadura a la presencia de alcohol.

Las levaduras producen el alcohol y el CO, como desechos metabdlicos; el proceso para la
obtencion de alcohol por medio de la fermentacion con levaduras, es un proceso anaerdbico,
si se oxigena el medio en el cual estd presente la levadura y los azucares, la reaccion
ocasionada es una reaccion de reproduccion celular en la cual se utiliza la energia obtenida en

la metabolizacion para obtener biomasa en lugar de alcohol (Binnie, 2002).

En la reaccion bioquimica de la fermentacion alcohdlica, una molécula de glucosa se divide
en dos moléculas de piruvato mediante una reaccion exotérmica. La energia liberada en la
reaccion es aprovechada para establecer enlaces entre fosfatos y moléculas de ADP
(adenosina difosfato) para producir ATP (adenosina trifosfato) esta reaccién también genera

la formacion de NADH a partir de NAD+.



Posteriormente las moléculas de piruvato se dividen en moléculas de acetaldehido y CO,,
estas moléculas de acetaldehido se convierten en moléculas de etanol utilizando los iones H+

presentes en NADH+, transforméndose de nuevo en NAD. La reaccion global es la siguiente:

CeH 12062 CH3CH,OH + 2 CO, 1.1
El proceso fermentativo requiere ciertas condiciones para beneficiar la produccion de alcohol,
las levaduras tienen una mayor metabolizacion a una temperatura entre (30-33) °C, un pH de
(3-4). La levadura Saccharomyces Cerevisiae puede fermentar glucosa, fructosa, y sacarosa

sin dificultad si tienen los nutrientes necesarios.

La levadura requiere suficiente niacina para la formacion de NAD ademas se requiere fosfato
para la formacion de moléculas indispensables en el metabolismo como el ATP y &cido 1,3 —
difosfoglicérico. Se requieren algunos minerales como el Mg que funciona como catalizador

para algunas reacciones metabolicas (Vogel, 2007).

En la etapa de pretratamiento de la fermentacion se adicionan los nutrientes y se prepara el
mosto. Las levaduras requieren ser hidratadas en un porcentaje de (5-10)% con agua antes de
ponerse en contacto con el mosto, el cual debe tener una concentracion de azucar de (22-23)
°B. Se debe determinar el tipo de fermentacion que se desea realizar, propagacion o

fermentacion directa.

La propagacion consiste en hacer indculos de levadura a una concentracion aproximada de 0,5
g/L. Posteriormente se adiciona mosto con un flujo controlado que permita que la
concentracion de azlicar en grados Brix dentro de fermentador sea la mitad de la
concentracion de azucar en el mosto mas uno. La propagacion debe tener un flujo de aire, ya
que en condiciones aerobicas la levadura utiliza la energia del azicar para la reproduccion
celular y no para la produccion de alcohol Conforme se afiade el mosto, se traslada el
fermento a un recipiente de mayor capacidad hasta alcanzar el fermentador industrial. En el

Cuadro 2.1 se presenta la composicion aproximada de la melaza.



Cuadro 2.1 Composicion aproximada de melazas de caia

Constituyentes principales Componentes Porcentaje
Agua 17-25
Azucares
Sacarosa 30-40
Glucosa (dextrosa) 4-9
Fructosa (levulosa) 5-12
Otras sustancias reductoras
(como invertido) -4
Total de sustancias
reductoras (como invertido) 10-2>
Gomas, almidon, pentosanos,
también trazas de hexitoles:

Otros carbohidratos mioinositol, D-manitol y 2-5
acidos uronicos (MeO, 2,0-
3,0)

Ceniza Como carbonatos 7-15

Bases:
K,O

CaO

MgO
Na,O
Fe,0; (Fé)
Acidos:
SiOz e

insolubles

% de ceniza

30-50
7-15
2-14

0,3-9
0,4-2,7

1-7

Fuente: (Mora, 2009)



2.2 CARACTERISTICAS DE LAS VINAZAS

Después de la etapa fermentativa, se procede a destilar el fermento para separar los
compuestos mas volatiles, entre los cuales se encuentra principalmente el etanol ademas hay
un porcentaje de metanol y en menor cantidad se encuentran los compuestos denominados
“Fusel oils”. Estos compuestos son alcoholes con menor importancia industrial como el

isopropanol, 2-methyl-1-butanol, alcohol isobutilico, alcohol propilico y alcohol isoamilico.

Luego de separar estos compuestos ligeros, se obtiene la corriente de desecho, la cual
corresponde a las vinazas. La corriente de vinazas representa un problema debido a la alta tasa
de produccion de vinazas con respecto a la produccion de alcohol. Por cada litro de alcohol

producido se obtienen (12-14) litros de vinaza.

La vinaza es un fluido oscuro con una carga organica muy alta, posee una gran cantidad de
minerales y compuestos orgéanicos, la composicion aproximada de las vinazas se muestra en el

Cuadro 2.2.

En las destilerias como en la Fabrica Nacional de Licores, se obtienen alrededor de (35000-
40000) L de alcohol diarios, por lo que se puede producir entre (500-550) m® de vinaza.
Existen algunos usos para las vinazas, pero debido a la gran cantidad que se produce resulta

muy dificil aprovechar todo el efluente.

Entre las opciones que existen para aprovechar las vinazas, se encuentra el fertirriego, el cual
consiste en utilizar métodos de riego a presion para cubrir zonas agrarias con el efluente, esto
permite devolver minerales como el potasio a los suelos en donde se cultiva cafia de azucar.

Sin embargo este método es muy antiguo y tiene varias desventajas, s6lo permite aprovechar
una fraccion pequefia de efluente y ademés debido a la descomposicion de compuestos

organicos genera malos olores en los cultivos.



Cuadro 2.2 Caracterizacion de vinazas

Sustancia

Concentracion (g/L)

Sélidos totales
Solidos volatiles

Solidos disueltos

Solidos en suspension

Cenizas

Acidos grasos volatiles (como acido acético)

Azlcares reductores
Nitrogeno total
Nitrogeno organico
Nitrogeno amoniacal
Sodio (Na,O)
Potasio (K,0)
Calcio (CaO)
Magnesio (MgO)
Fésforo (P>
Silicato (Si0;)
Cloruro (CI)
Sulfatos (SO4%)
Hierro Total (Fe”)
Cobre (Cu*")

Zinc (Zn*"

DBOs

DQO

Temperatura (°C)
pH

78,5
58,9
56,9
5,1
28,9
2,18
26,5
1,78
1,94
0,26
1,04
10,73
3,52
1,63
0,17
1,51
3,79
4,36
0,69
0,014
0,115
35,7
71,7
94
4,2

Fuente: (Umatfia, 1990)



Otra opcion que se utilizo fue concentrar las vinazas para disminuir la cantidad de efluente
contaminante, sin embargo esto requiere una inversion muy alta de recursos lo cual convierte
esta opcidn en poco factible. Se han explorado otras alternativas recientemente como utilizar
las vinazas para la produccion de insecticidas y para la produccion de energia alternativa por

medio de la generacion del Hidrogeno (Hvitved-Jacobsen, 2013).

Sin embargo por el momento, la alternativa que es mas conveniente es el tratamiento de las
vinazas para metabolizar su carga orgdnica hasta alcanzar limites aceptables para su desecho
en cuerpos de agua. El tratamiento consiste generalmente de un sistema con las siguientes
etapas: acondicionamiento de temperatura y acidez, separacién de solidos sedimentables,

tratamiento anaerdbico y tratamiento aerobico (Mora, 2009).



CAPITULO 3
TECONOLOGIAS DE TRATAMIENTO

3.1 TECNOLOGIAS DE FILTRACION Y SEPARACION DE COMPONENTES
SOLIDOS.

La tecnologia utilizada en las plantas de tratamiento de efluentes depende de la naturaleza del
efluente y sus caracteristicas. Se debe considerar algunos factores para seleccionar las
tecnologias apropiadas, entre los principales factores estan las caracteristicas fisicoquimicas
del efluente como el DQO, pH, so6lidos totales y presencia de productos toxicos. Ademas de

los factores econdmicos y territoriales.

A pesar de que cada efluente representa una naturaleza diferente, existen tipos de operaciones
que se requieren en la mayoria de las ocasiones. La separacion de sélidos es indispensable en
los procesos de purificacion de efluentes ya que estos pueden afectar el rendimiento de

algunos procesos o dafiar equipos (Metcalf, 2004).

En la entrada de cualquier planta de tratamiento de efluentes, se debe contar con unidades de
cribado o de filtracion de solidos de gran tamaio. Estas unidades son artefactos uniformes que
impiden el paso de sélidos ajenos al proceso de manufactura que antecede a la planta de

tratamiento.

Al utilizar operaciones de cribado se evitan dafios a equipos subsecuentes y se elimina la
posibilidad de disminucion en la confianza y rendimiento de las operaciones siguientes. Los
solidos externos al proceso pueden dafiar bombas y afectar el rendimiento y la eficiencia

bioquimica de las bacterias reductoras de materia organica.

Las unidades de cribado tipicas son como la mostrada en la Figura 3.1, en donde se aprecia
una unidad con auto limpieza mecanica. El efluente con sélidos de gran tamafio son retenidos

por las barras de la unidad, conforme se aumenta la cantidad de solido, el efluente es
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retenido causando un incremento en las pérdidas de presion del sistema, por lo que un sistema

mecanico impulsa una cadena que limpia las barras de la unidad de cribado.

A/ ':J:j(_‘/\

Rastrillo d=

ff [ #— Racte
&) Marco Lateral

Figura 3.1 Unidad de cribado con limpieza mecénica.

Fuente: (Triveni, 2013)

Existen unidades de cribado que permiten ser utilizadas como unidades de tratamiento
primario ademas de un tratamiento preliminar. Los tres tipo de estas unidades son, estaticas,
tambor rotatorio y de escalon. Los tamafos de los agujeros en las mallas de retencion varia

entre (0,2-6,0) mm su tamafio depende del efluente y del criterio del disenador.

En la Figura 3.2 se muestra un ejemplo de un filtro de tambor rotatorio, en general estas
unidades se utilizan en plantas en las cuales la gran pérdida de presion ocasionada durante su
operacion, no representa ningun inconveniente. Estas unidades se utilizan para plantas
pequeiias en donde el espacio es un limitante ya que reemplazan operaciones de tratamiento

primario convencionales.

Estas unidades son aplicables para flujos de (0,03-0,80) m’/s y se encuentran en varios

tamafos (1,2-4,0) m. se requiere de un diseno previo del fluyjo minimo, el méximo y el
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promedio para poder determinar el tamafio adecuado a las necesidades del efluente. Ademas

se debe considerar posibles ampliaciones de los procesos industriales.

_—

Figura 3.2 Filtro de tambor rotatorio.
Fuente: (Huber, 2013)

3.2 TECNOLOGIAS DE SEPARACION POR METODOS GRAVITACIONALES.

Entre los métodos de operacion mas frecuentes en los sistemas de tratamiento de efluentes, se
encuentran los procesos en los cuales se separa parte de la contaminacion por medio de

unidades con principio de separacion gravitacional.

Los solidos suspendidos y coloidales se presentan en la mayoria de los efluentes y estos son
removidos por medio de unidades de separaciéon por gravedad. La sedimentacion es un
proceso que se presenta en unidades de separacion gravitacionales, este consiste en un
proceso de desprendimiento de particulas sélidas en suspension en un efluente debido a la

diferencia de peso especifico entre el efluente y las particulas sélidas (Carlsson, 1998).

En plantas de tratamiento, estas unidades se disefian en varias etapas del proceso de
purificacion de efluentes. En la etapa de tratamiento se suelen colocar unidades de desarenado
que permiten separar particulas inorgédnicas con alto peso especifico y en consecuencia, altas

velocidades de sedimentacion.
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Posteriormente se utilizan sedimentadores primarios antes de los procesos anaerdbicos y
aerdbicos. En la etapa posterior a los reactores bioldgicos se utilizan sedimentadores

secundarios para separar los lodos biologicos (Droste, 2008).

3.2.1 SEDIMENTACION DISCRETA.

La sedimentacion discreta consiste en la remocion de solidos en suspension cuando la
concentracion es baja y la deposicion de estos ocurre de manera individual, sin interaccion
alguna con otras particulas. Para el disefio se presenta una velocidad critica de sedimentacion
de modo que las particulas que tengan una velocidad superior a la velocidad critica son

removidas del efluente.

Para obtener la velocidad critica de sedimentacion se debe considerar el flujo de efluente y el
area superficial del sedimentador. Ademds se deben considerar algunos aspectos que
interfieren en la fraccion de solidos removidos en la operacidn tales como, los efectos de la
turbulencia causada por los flujos de entrada y de salida y los gradientes en la velocidad de los

efluentes (Sperling, 2007).

3.2.2 SEDIMENTACION POR MEDIO DE FLOCULACION.

El proceso de sedimentacion por floculacién ocurre cuando un conjunto de particulas
presentan efectos de coalescencia con otras particulas, por esta razéon la velocidad de
sedimentacion de las particulas aglomeradas se incrementa. Conforme se incrementa el
tamafio de los camulos de particulas se incrementa la velocidad de sedimentacion. Se utilizan
materiales poliméricos que incrementan la formacién de cimulos, una fraccion del polimero

se recupera luego de la sedimentacion.

La capacidad de floculacién depende del contacto que ocurra entre las particulas, lo cual es
afectado por el flujo volumétrico de efluente, la profundidad del sedimentador, los gradientes

en la velocidad del sistema, la concentracion de las particulas y el rango de tamafio de las
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particulas. Para conocer el efecto se realizan pruebas de sedimentacion en las cuales la
profundidad del sistema debe ser igual que en el proceso industrial, el didmetro puede ser

arbitrario.

En la Figura 3.3 se observa una unidad de sedimentacion por placas, el principio del
funcionamiento de esta unidad es obtener la sedimentacion por medio del flujo del efluente a
través de placas inclinadas a contracorriente, lo cual propicia la separacion de los s6lidos del

efluente. Se afade al inicio el polimero que permite la floculacion de las particulas.

Distribucion de flujo

Figura 3.3 Sedimentador de placas inclinadas
Fuente: (Parkson , 2013).
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3.3 TECNOLOGIAS DE TRATAMIENTO SE SEPARACION POR MEDIO DE
FLOTACION.

En los efluentes con presencia de residuos sélidos, se puede utilizar técnicas de separacion por
medio de flotacion, la separacion ocurre al introducir burbujas finas al efluente, las burbujas
se adhieren a las particulas solidas. Las particulas cuyo peso sea inferior a la fuerza boyante

ocasionada por la burbuja, son desplazadas hacia la superficie.

Se utiliza esta operacidon para separar particulas sélidas cuya densidad sea superior a la del
agua pero que por medio de las burbujas se pueden llevar a la superficie y ademas se facilita
la separacion de particulas con densidad inferior a la del agua. Los solidos suspendidos no
pueden ser separados facilmente por métodos de separacion gravitacionales ordinarios por lo

que la flotacion es requerida (Binnie, 2002).

La principal ventaja de las operaciones de flotacion es que las particulas que tienen menor
tamafio y una velocidad de sedimentacion inferior a la velocidad de disefio de los equipos de
gravitacion, pueden ser removidas con mayor facilidad al ser suspendidas en la superficie y

luego removidas mecanicamente.

Las principales operaciones por flotacion son realizadas con burbujas de aire como agentes de
flotacion. Estas burbujas pueden ser afiadidas en dos métodos, por inyeccion de aire en un
efluente presurizado, cuando se alcanza una presion establecida, se libera el sistema a presion
ambiental ocasionando la flotacion de particulas, se denomina sistemas de flotacion con aire
disuelto (DAF). EIl otro método utiliza inyeccion de aire pero el efluente se mantiene a
presion ambiental, por lo que se afiaden aditivos quimicos para facilitar la flotacion, se conoce

como sistema de flotacion con aire disperso (Metcalf, 2004).

3.3.1 SISTEMAS DE FLOTACION CON AIRE DISUELTO (DAF).

En los sistemas por flotaciéon con aire disuelto (DAF) el aire se disuelve en el efluente por

medio de alta presion, posteriormente se libera la presion del sistema a presion ambiental. La
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presion a la cual se puede someter el sistema varia entre (275-350) kPa, se presuriza durante
varios minutos para permitir la disolucion del aire en el efluente (Ramalho, 1983). En la

Figura 3.4 se muestra un sistema (DAF).

Valvula reguladora de
presibn =00 [geeessscccccssecoae= e P ——

Efluente —-+- [!

Bombasde |
reciclo

____________ -4 Tanquefe
saturacion

Figura 3.4 Sistema de flotacion por aire disuelto
Fuente: (Westech, 2013).

En un sistema DAF se tiene un tanque de saturacion al cual se inyecta el aire comprimido por
varios minutos hasta alcanzar la saturacion, una vez logrado este paso, el flujo del efluente
con el aire disuelto se envia al tanque de flotacion, por medio de una valvula reductora de
presion se alcanza la presion atmosférica. Una vez separadas la fases, un porcentaje del

efluente se recircula, este porcentaje varia entre 15% y 20% (Droste, 2008).

3.3.2 SISTEMAS DE FLOTACION POR AIRE DISPERSO

Los sistemas de flotacion con aire disperso se utilizan con frecuencia en industrias en las
cuales existe una gran presencia de aceites y grasas dispersos, los cuales se pueden remover
sin necesidad de presurizar el sistema. En estas operaciones el aire se introduce al tranque de

flotacion en forma de pequeiias burbujas, y es dispersado por medio de agitadores mecanicos.



16

Las ventajas de los sistemas por aire disperso son el tamafio reducido de la unidad, menor
costo de inversion y la capacidad de remover aceite y solidos suspendidos, entre las
desventajas se encuentra que este sistema requiere mayor consumo eléctrico que los sistemas
presurizados y el efluente que se retira por flotacion es de 3 a 7 veces el obtenido por el

sistema presurizado (Binnie, 2002).

Generalmente estos sistemas de flotacion, al igual que los sistemas por aire disuelto, utilizan
ciertos aditivos quimicos para facilitar la flotacion. La funciéon de los aditivos quimicos es
crear una superficie o estructura que pueda ser mas facilmente removida por la adherencia de

las burbujas de aire en los s6lidos (Metcalf, 2004).

Entre los aditivos utilizados, se encuentran sales de aluminio y sales de hierro, también se
utilizan ciertos polimeros orgéanicos que afectan la naturaleza de la interface gas-liquido con el
objetivo de adherir los s6lidos en cimulos sobre la superficie del efluente, sin embargo antes
de elegir los compuestos quimicos a utilizar se debe realizar pruebas de laboratorio para

determinar las sustancias que permiten un mejor desempeio del equipo (Droste, 2008).

3.4 SISTEMAS DE PRECIPITACION CON QUIMICOS.

Los sistemas de precipitacion quimica, requieren la adicién de sustancias quimicas para
cambiar el estado fisico de sales disueltas en los efluentes para facilitar la remocidn de estas
mediante la sedimentacion. La sedimentacion ocasionada por la precipitacion quimica permite
mejorar el grado de solidos totales disueltos y el DQO, ademas permite suavizar los cambios
en el efluente ocasionados por cambios en las concentraciones de las sales debido a
variaciones estacionales. Los elementos que se requieren separar cominmente son el fosforo y
el nitrogeno, ya que son nutrientes que generan el crecimiento de algas en los cuerpos de agua

(Chardavoyne, 1992).

Para la separacion del fosforo del efluente se debe precipitar para luego ser separado por

sedimentacion, se debe anadir sales o iones multivalentes que permitan la formaciéon de sales
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insolubles o ligeramente solubles con el fosfato. Entre los iones que se utilizan con mayor

frecuencia estan el Ca+2, Al+3, yel Fe®.

Para el caso de la precipitacion de fosfatos con calcio, generalmente se anade Ca(OH),, al
tener un pH superior a 10 luego de afadir suficiente Ca(OH), los iones de Calcio reaccionan
con los fosfatos para precipitar en forma de Ca;o(PO4)(OH), que es un compuesto

denominado Hidroxiapatita (Gregoria, 2002).

Debido a que los sistemas de oxidacion biologicos se pueden ver afectados por tener un pH
tan elevado, es necesario anadir CO, para disminuir el pH del medio. Ademas la utilizacion de
Ca(OH), como medio para precipitar el fésforo presenta algunas desventajas, entre las cuales
estd la gran cantidad de sedimento generado en comparacion con la precipitacion de fosfato
con otras sales. Resulta factible para plantas grandes que puedan tener sistemas de

recuperacion de Ca(OH),,

La adicion de las sustancias quimicas se puede presentar en varias etapas de proceso, una
forma es afiadir los reactivos antes del tratamiento primario, de forma que las reacciones
ocurren antes de la primera etapa de sedimentacion y son removidas antes de ingresar al
tratamiento biologico. También se pueden afiadir en la etapa bioldgica si se tiene precaucion
de los efectos que se pueda tener sobre el pH. En la etapa de sedimentacién secundaria se
pueden anadir los reactivos. Ademas de estas opciones existen plantas en las que la adicion de
los reactivos se da en forma fraccionada, es decir afiadiendo pequefias cantidades de los

reactivos en varias partes del proceso (Metcalf, 2004).

La adicion de los reactivos en la etapa de tratamiento primario, permite ser aplicado en la
mayoria de las plantas de tratamiento, incrementa la remocion de DQO y s6lidos suspendidos,
presenta minimas pérdidas de metal y permite optar por recuperar la cal utilizada. Sin
embargo se presenta una minima eficiencia del uso del calcio, y es necesario afiadir un

polimero para permitir la floculacion.
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En la etapa secundaria la adicién de reactivos presenta un menor costo operacional, menor
dosis requerida, no se requiere afiadir polimeros y presenta una buena estabilidad, pero
presenta desventajas como tener que afiadir un sistema de control de acidez ya que se puede

ocasionar que el pH sea muy bajo (Ramalho, 1983).

Aparte de la precipitacion con calcio, también se puede precipitar los fosfatos utilizando otras
sales con metales como el aluminio y el hierro, al afiadir estos compuestos se forma un
precipitado ya sea AIPO4 o FePO,4. Sin embargo estas reacciones pueden tener muchas
variaciones y dependen de la naturaleza de cada efluente, por eso es necesario realizar pruebas
de laboratorio para evaluar el comportamiento del efluente con cada uno de los reactivos

utilizados.

Dependiendo de la calidad de separacion de los sélidos mediante sedimentacion y floculacion,
en algunos disefios se requiere afiadir filtros para mejorar la separacion de las sales
precipitadas del efluente. Se utilizan generalmente sistemas en los que se cuenta con dos
etapas de filtracion y se utiliza recirculacion del efluente del segundo filtro hacia el primero

para mejorar la separacion de s6lidos (Carlsson, 1998).

3.5 SISTEMAS DE TRATAMIENTO ANAEROBICO

Los sistemas de tratamiento anaerdbico generalmente se utilizan para efluentes que presenten
cargas orgdnicas elevadas, debido a que presentan mayor eficiencia que en efluentes con
menor carga de contaminantes organicos. Estos sistemas generan poca cantidad de solidos de
desecho ademas que permiten generar energia a partir de la combustién del metano generado

en estos procesos.

Existen dos métodos de operacion clasificados de acuerdo al rango de temperatura utilizado
en los reactores anaerdbicos, el rango mesofilico el cual presenta una temperatura de
operacion de 30 °C a 35 °C y el rango de operacion termofilico que va de 50 °C a 60 °C. En

este ultimo se presenta algunas ventajas como obtener una mayor velocidad de reaccion,
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mayor facilidad para recuperar biomasa por sedimentacion ya que los lodos son mas densos y

existe una mayor destruccion de organismos patdgenos (Parthiban, 2012).

Sin embargo existen aspectos negativos de los sistemas termofilicos que ocasionan preferir el
disefio con reactores en el ambito mesofilico, las bacterias se vuelven mas sensibles a los
cambios en las condiciones ambientales, lo cual puede generar la muerte de estos organismos,
y ademas disminuyen algunas reacciones como la degradacion del propianato. En el disefio se
debe considerar la temperatura de entrada del efluente ya que calentarlo hasta el ambito

termofilico puede resultar muy costoso.

Existen tres etapas en la degradacion de materia organica por bacterias anaerdbicas, se
denominan hidrdlisis, acidogénesis y metanogénesis. En el Cuadro 3.1 se muestran las
bacterias relacionadas con las etapas de degradacion anaerdbica. En la primera etapa las
macromoléculas son degradadas a compuestos mas simples. La segunda etapa consiste en
degradar estos compuestos a sustancias de masa molecular baja para que en la tercera etapa
denominada metanogénesis se formen las moléculas de metano. Los compuestos mas

comunes en estas etapas se observan en el Cuadro 3.2 (Hvitved-Jacobsen, 2013).

Cuadro 3.1 Etapas de la degradacion anaerdbica y las bacterias presentes en cada etapa

Etapa Bacteria Rango pH optimo
Hidrolisis Hidroliticas 5-7
Acidogénesis Acidogénicas 6-8
Metanogénesis Metanogénicas 5,5-6,5

Metanogénicas acetoclasticas

La etapa de la metanogénesis consiste en la formacion de metano y existen dos vias por las
cuales se genera este compuesto, la primera es por accion de las bacterias metanogénicas
acetoclasticas, las cuales generan metano a partir de moléculas de acetato generando ademas

didxido de carbono como subproducto. La otra via para la generacion de metano es a partir de
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la sintesis de CO, y H,. Las reacciones generales de formacion de metano se muestran a
continuacion:
4H, + CO, — CH4 + 2H,0 (3.1)
CH;COOH — CH4+ CO, (3.2)

Debido a la presencia de estas dos vias para la produccion de metano, el porcentaje de metano
en la fase gaseosa varia entre 50% y 65%. Debido a la estequiometria de las reacciones se
calcula que la produccion de metano con respecto al DQO es aproximadamente 0,35 m3/kg
DQO sin tomar en cuenta la produccién de biomasa, lo cual en la practica ocasiona una

produccién aproximada de 0,28 m*/kg DQO (Metcalf, 2004).

Cuadro 3.2 Compuestos organicos obtenidos y degradados en cada una de las etapas del

tratamiento anaerdbico.

Etapa Reactantes Productos
Acidos grasos,

L. L. Propianatos, butiratos,
monosacaridos, aminoacidos,

succinatos, lactatos, etanol,

Hidroélisis urinas pirimidinas
P P Y y H,, CO,, metanol, acetatos,
compuestos aromaticos o
: metilaminas.
simples.
) .. Propianatos, butiratos, H,, CO,, metanol, acetatos,
Acidogénesis . o
succinatos, lactatos, etanol metilaminas.
Metanogénesis Acetato, H,, CO,, CH,4

3.5.1 PROCESO DE CRECIMIENTO SUSPENDIDO ANAEROBICO

Las tecnologias de tratamiento anaerdbico suspendido consisten en poner en contacto las
bacterias con el influente de modo que las bacterias se encuentren en suspension. Existen tres

tipos de procesos de crecimiento suspendido:

e Proceso de mezcla completa
e Proceso de contacto anaerdbico

e Reactor “batch” de secuencia anaerdbica.
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3.5.1.1 PROCESO DE MEZCLA COMPLETA

El proceso de mezcla completa consisten en un reactor que posee agitacion y no tiene reflujo
de solidos, este proceso se caracteriza porque el tiempo de retencion de sélidos es igual al
tiempo de retencion hidraulico. Este tiempo puede variar entre 15 a 30 dias esto permite

proveer suficientes factores de seguridad para la estabilidad del proceso.

Este tipo de reactor es adecuado para efluentes que posean altas concentraciones de sélidos o
concentraciones extremadamente altas de componentes orgédnicos disueltos, ya que permite
degradar la materia sin tener que utilizar mucha energia en recircular grandes cantidades de
solidos. Ademas resulta poco practico concentrar los s6lidos debido a la alta dificultad que

representa (Ramalho, 1983).

3.5.1.2 PROCESO DE CONTACTO ANAEROBICO

El proceso de contacto anaerobico supera las desventajas del proceso de mezcla completa sin
tener una recirculacion del efluente, cuando el efluente sale del reactor entra a una unidad de
sedimentacion en donde se separa la biomasa y se retorna al reactor. De esta forma el tiempo
de retencion de solidos es mayor al tiempo de retencion hidraulico. Este aspecto permite que

el volumen del reactor sea menor.

El sistema de separacion de solidos puede ser de tipo gravitacional si el efluente tiene una
velocidad de sedimentacion razonable. Sin embargo existen varios tipos de efluente con
propiedades que no permiten una adecuada sedimentacion, por lo que se suele afiadir sistemas
de flotacion con aire disuelto en lugar de los sistemas de separacion por gravedad (Henze,

2002).

Debido a la produccion de gas durante la retencion en el reactor y en la etapa de separacion,
se origina la presencia de burbujas atrapadas en los sélidos, lo cual dificulta la separacion de

los solidos ya que lo hace impredecible, asi que se ha implementado el uso de unidades de
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separacion de las burbujas, esta puede consistir en la separacion de gas por agitacion,

desgasificacion por vacio y el uso de floculantes entre otras opciones (Stronach, 2011).

3.5.1.3 REACTOR BATCH DE SECUENCIA ANAEROBICA

Este tipo de reactor se considera una operacion de crecimiento en suspension, en donde la
reaccion bioquimica y la separacion de fases ocurren en el mismo recipiente. La eficiencia y
el éxito de este tipo de reaccion dependen de la formacion granular de los lodos activos. El
proceso inicia con la alimentacion al reactor mediante un flujo ascendente, el cual permite que
ocurra la reaccion entre la materia organica y los granulos de las bacterias anaerdbicas. Luego
se permite la sedimentacion de los lodos y la separacion del efluente por medio de

decantacion.

3.5.2 PROCESO ANAEROBICO DE FLUJO ASCENDENTE.

Enla Figura 3.5 se observa el diagrama general de un reactor anaerobico de flujo ascendente,
el influente se distribuye en el fondo del reactor, posteriormente viaja a través de este de
forma ascendente y se pone en contacto con la cama de lodo anaerdbico presente en el reactor.

En la parte superior del reactor se da la separacion del gas producido y de efluente.

Entre los elementos mas criticos del disefio de los reactores anaerdbicos de flujo ascendente
estan el sistema de distribucion del flujo, el sistema de separacion gas-solido, y el sistema de
salida del efluente. Entre las variaciones del sistema estd la adicion de una etapa de
sedimentacion para recircular los lodos activos de manera que no se pierdan los granulos

anaerobicos por el arrastre (Ramalho, 1983).
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Figura 3.5 Reactor anaerobico de flujo ascendente

Fuente: (Irwin, 2013).

La pérdida de los granulos bacterianos se debe evitar, ya que la formacion de estos cumulos
de bacterias requiere de mucho tiempo para obtener un tamafio adecuado para poder ser
fluidizados en el reactor, ademas la cinética de reproduccion de las bacterias anaerdbicas es

muy lenta.

La caracteristica principal de este sistema, es que permite la formacién de granulos
bacterianos y por medio de estos se puede tratar efluentes con carga organica muy alta
comparada con otros procesos de tratamiento. Para tener un buen desempeiio los granulos

deben alcanzar un didmetro de (1,0 — 3,0) mm (Metcalf, 2004).



CAPITULO 4
ESTADO CERO DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO DE EFLUENTES

Segun el disefio original de la planta de tratamiento de efluentes de la Fabrica Nacional de
Licores, esta se proyectd para recibir un caudal promedio de 500 m’/d que presente una
concentracion media de 45000 mg/L de DQO. Se esperaba una concentraciéon minima de

30000 mg/L de DQO y una maxima de 60000 mg/L de DQO.

4.1 DESCRIPCION DEL DISENO ORIGINAL DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO
DE EFLUENTES.

Ademés de los parametros de caudal y concentracion del efluente, se muestran otros

parametros utilizados en el disefio de la planta de tratamiento en el Cuadro 4.1.

Cuadro 4.1 Parametros de disefio del STAR para el efluente.

Parametro Valor
pH 4-5
Sulfatos (mg/L) 700
Nitrogeno total ( mg/L) 1400
Fosforo total (mg/L) 350

La planta de tratamiento comprende varias etapas, primero se disefio un tratamiento
preliminar, en esta etapa se realiza la medicion de caudal, control del pH y la dosificacion
requerida de hierro en polvo o cloruro férrico necesario para el control de los sulfatos en las

etapas posteriores.

Posteriormente se presenta una primera fase de tratamiento bioldgico, la cual consiste en una
digestion anaerobica, una etapa de desgasificacion y sedimentacion de lodos con recirculacion
de estos. La segunda etapa del tratamiento biolodgico consiste en una aireacion prolongada del
efluente seguido de una etapa de sedimentacion final, recirculacion de los lodos y bombeo a
cuerpo de agua. En la Figura 4.1 se observa un diagrama de los equipos principales con los

cuales cuenta la planta de tratamiento.
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Figura 4.1 Diagrama de los elementos presentes en la actualidad en la planta de tratamiento de efluentes.

(Fuente: Elaboracion propia)
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La planta de tratamiento ademds se disefio con un sistema de espesamiento de lodos y una
centrifugacion. Se construyd un edificio para albergar los compresores y los sopladores, estos
incluyen los compresores de gas, los de recirculacion de gas, los de alimentacion de gas a los
reactores anaerdbicos y los de alimentacion de la antorcha de combustion. En el Cuadro 4.2 se

presenta las caracteristicas del efluente a obtener seglin el disefio original de la planta.

Cuadro 4.2 Caracteristicas del efluente obtenido en la planta de tratamiento segun el disefio
original.

Concentracion de DBO a la entrada (mg/L) Concentracion de DBO a la salida (mg/L)

15000 150
22500 225
30000 300

4.2 TEMPERATURA DE ENTRADA A LA PLANTA DE TRATAMIENTO

El flujo de agua bruta se disefio para ser bombeado desde la destileria a la planta de
tratamiento, pasando por un sistema de intercambio de calor para enfriar el efluente. La
informacion del disefio original indica que se establecid una reduccion en la temperatura del

efluente desde 80 °C hasta un rango de (40-50) °C.

El efluente se pone en contacto con lodos recirculados, con lo cual se genera una disminucion
mayor en su temperatura y esto sumado a la pérdida de calor en las lineas de distribucion, se

esperaba una temperatura de entrada de los digestores de (32-35) °C.

4.3 METODO DE MEDICION DEL CAUDAL DE ENTRADA.

Para medir el flujo enviado desde la destileria a la planta de tratamiento se utilizaba una
tuberia del tipo C1 con dimensiones (1,0 x 0,6 x 0,8) m que presentaba un vertedero
triangular. El caudal sobre el vertedero se determind con la medicion de la altura del agua en
este. El valor del flujo se relacionaba con una tabla de calculo dada por la empresa

constructora.
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4.4 CONTROL DE pH

Los controles establecidos en el disefo de la planta de tratamiento establecen que el caudal de
entrada pasa por un tanque de control de pH que tiene un volumen de 12 m’. En este tanque

de control el flujo de entrada se puede combinar con varias corrientes entre las cuales estan:

e Fangos anaerobios de retorno

e Fangos aerobios en exceso

e Efluente final tratado

e Sobrenadante del espesador de lodos

¢ Filtrado de centrifugacion

El diagrama del sistema de control de pH del disefio de la planta se observa en la Figura 4.2.
Todas estas corrientes tienen la posibilidad de ser recicladas a la entrada de la planta de
tratamiento, en el disefio fue previsto la eventual necesidad de reciclar los lodos espesados y
un posible vaciado de los digestores anaerdbicos. En el tanque de regulacion de pH se utilizo
difusores de poliuretano expandido de burbuja fina para mezclar el contenido, estos fueron

conectados con dos sopladores con una capacidad unitaria de 32 m’/h.

En el disefio se planted un caudal maximo de bombeo hacia los digestores anaerdbicos, este
segun el disefio del fabricante se calculé como cuatro veces el caudal medio de trabajo (21
m’/h) es decir 84 m’/h. Esto ocasiona que se tenga un tiempo de retencion hidraulico minimo

de 8,5 minutos.

Esto indica que en el disefio se establecido un factor de seguridad de 2, ya que el caudal
promedio es de 21 m’/h y esto sumado a la recirculacién fija de la corriente del sobrenadante
proveniente del espesador de lodos y el filtrado de la centrifuga da como resultado 42 m*/h

como caudal maximo.
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Figura 4.2 Sistema de control de acidez de la planta de tratamiento original.

(Fuente: Elaboracion propia)
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El reciclo de los lodos anaerobios hacia los digestores se alimenta inicialmente a través del
tanque de control de pH, este flujo varia dependiendo de la concentracién que se presente en
el clarificador primario. El disefio de la planta también incluye la posibilidad de transferir los
lodos anaerobios en exceso a los digestores con el fin de regular la concentracion de so6lidos
en los digestores, recircular nutrientes no aprovechados y obtener una mayor cantidad de
bacterias. La posibilidad de recircular el agua tratada permite una posible dilucién del agua

bruta.

Para corregir el pH se disefid un tanque de almacenamiento de NaOH fabricado de poliéster
con fibra de vidrio de 1,5 m® de capacidad, el NaOH se bombea desde la planta de destilacion
hacia este tanque. La dosificaciéon de NaOH se da por medio de dos tuberias que permiten el
flujo por gravedad hasta el tanque de regulacion de pH, estas tuberias se disefiaron con

valvulas que permiten regular el flujo de NaOH.

4.5 SISTEMA DE CONTROL DE SULFUROS.

La instalacion del sistema consiste en un tanque de poliéster con fibra de vidrio de 10 m’ de
capacidad que se instaldo de forma adyacente al tanque de regulacion de pH, este tanque se
disei6 para contener la disolucion de FeCls, el cual se dosificaba a partir de una valvula de
aislamiento y dos bombas dosificadoras de velocidad variable de (0 — 150) L/h para controlar
la adicion al tanque de regulacion. La concentracion del cloruro de hierro III disponible en el

mercado cuando se disef6 la planta era de 40% (m/m).

El proposito de la utilizacién de cloruro de hierro III es eliminar los efectos nocivos que

tienen los sulfuros ionizados en las bacterias presentes en los digestores anaerdbicos, esto
. .y .7 . (4 14 + 2+

mediante una reacciéon de reduccion-oxidacion en la cual el ién Fe’™ se reduce a Fe* y

generando sulfuro de hierro II, el cual es insoluble y se puede separar por precipitacion.

La empresa encargada del disefio y construccion recomienda para esta etapa una dosificacion

de 35 L/h de FeCl; al 40% para un efluente con una concentracion de 700 mg/L de sulfatos.
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Es posible una reduccion de la dosificacion ya las bacterias aclimatadas pueden tolerar hasta

100 mg/L de sulfatos.

4.6 ESTACION DE BOMBEO PRINCIPAL.

El flujo de efluente pasa por el tanque de regulacién de pH, posteriormente ingresa a un pozo
de bombeo adyacente de dimensiones 4,0 m x 1,8 m x 3,0 m en la cual se alojaron cinco
bombas sumergibles centrifugas de tipo ‘vortex’ con una capacidad unitaria de 7,17 L/s.
Estas bombas representadas en la Figura 4.2 (P-8) se colocaron para impulsar el caudal del

efluente hacia los reactores anaerobicos.

En la construccion de la planta de tratamiento se establecié el arranque de cada bomba
mediante una boya de nivel maximo por bomba, de manera que a medida que asciende el
nivel en el pozo se activa una bomba, cuando el nivel desciende debido a la disminucion en el
flujo de entrada, una boya ubicada en el nivel minimo establecido desconecta la totalidad de

las bombas.

4.7 DIGESTORES ANAEROBIOS

Los digestores anaerdbicos presentan un didmetro de 20 metros y una altura del liquido de 12
metros. Esto da una capacidad del liquido de 3770 m’ y un volumen total de 7540 m’
tomando en cuanta ambos digestores. Esto origina un tiempo de retencion de 15 dias tomando
el caudal medio del proyecto. La zona de los reactores prevista para la presencia del gas
presenta una inclinacion en la parte superior de 15°, tiene una capacidad de 280 m® por
reactor, 560 m’ en total. Un diagrama estructural de los digestores anaerdbicos se observa en

la Figura 4.3

Los digestores anaerdbicos se alimentan mediante mezcladores de lodos, se disefiaron 4

mezcladores por cada digestor, estos mezcladores se disefiaron con tuberia de poliéster y fibra
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de vidrio de 0,3 m de didmetro y 13,20 m de longitud, esta se extiende hasta el fondo de los

digestores. La tuberia alimenta al reactor debajo de un anillo de distribucion del gas.

\_ /
N

Figura 4.3 Diagrama de la estructura de los digestores anaerdbicos.

(Fuente: Elaboracion propia)

El gas que se produce en el proceso de degradacioén anaerdbico se extrae de cada digestor y se
recicla mediante compresores que envian el gas al interior de los digestores por medio de los
anillos de distribucion de gas de los mezcladores. Los compresores de gas se disefiaron con
una capacidad de 340 m’/h cada uno. Se han disefiado los digestores de manera que se consiga

un flujo del volumen total de estos cada 4 horas.

Los mezcladores se colocaron en los digestores con recubrimientos de acero desde la
superficie hasta una profundidad de 1,25 m en el liquido para ser removidos sin crear una

interferencia en el proceso de digestion, de esta forma se evita una pérdida de gas o una
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entrada de aire, lo cual puede alterar el comportamiento y la cinética bioquimica de las

bacterias anaerobicas.

En el disefio original de la planta se contempla una concentracion de 10 g/L, alrededor de 1%,
de solidos suspendidos para asegurar un tratamiento adecuado. Este valor puede ajustarse por
medio de los caudales de recirculacion de lodos en exceso de acuerdo a la experiencia que se

tenga y los resultados a obtener.

En esta etapa se contempla una reduccion del DBO de (75-90)% dependiendo de la
concentracion del efluente y de la carga total de los digestores, ademas la produccion de gas
generado por la disminucién del DQO se controlan por medio de valvulas de presion que

soportan un maximo de 250 mm de columna de agua.

También se agregaron valvulas de rompimiento de vacio, las cuales se abren a presiones
inferiores a -50 mm de agua. El vacio se puede generar debido a la disminucion en la
produccion de gas por la presencia de acidos volatiles en los digestores. En el disefio original
de la planta de tratamiento se espera un volumen de gas maximo de 9000 m’/dia con una
proporcion de 60% de gas metano y 40% de dioxido de carbono. En el disefio se incluy6 una
poza para la retencion de agua de lluvia o fugas, las cuales deben ser bombeadas a la cabeza

de la planta de tratamiento.

4.8 DESGASIFICADOR

El desgasificador consiste en una camara cerrada con 84,3 m’ de capacidad de dimensiones
8,6 m de largo, 2,8 m de ancho y 3,5 m de profundidad maxima de agua dividida en tres
secciones. La funcidn de la cdmara de desgasificacion es remover las burbujas adheridas a las
particulas so6lidas de los lodos. Estas particulas de de gas impiden la adecuada sedimentacion

de las particulas sélidas en las etapas subsecuentes de separacion de fases liquida y sélida.
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Ademas se inhibe temporalmente la produccion de gas mediante la inyeccion de aire mediante
un soplador y 36 difusores de burbuja fina, 12 en cada camara. El aire sobrante junto con el
gas residual se extrae y se transfieren a la segunda etapa de tratamiento biologico por medio
de degradacion aerdbica, se establecieron tres sopladores para este proceso con una capacidad

de 720 m*/h cada una.

El tiempo de retencion disefiado es de una hora a caudal méximo, lo anterior se considero la
recirculacion de lodos y otras corrientes a la cabeza de planta, para procurar una adecuada
sedimentacion después de la cadmara desgasificadora, se diseno la adicion de un polielectrolito
floculante en la cdmara final del desgasificador, para su operacion se afiadieron en la planta
tres bombas dosificadoras del floculante, una para operar la centrifuga con la cual se recupera
el floculante, otra para el desgasificador y una adicional para satisfacer demandas

extraordinarias, cada bomba se establecio con una capacidad de 150 L/h.

La concentracion que se establecid para la adicion del floculante es de 0,6% en peso, se
establecieron salidas de ventilacion en las camaras del desgasificador para impedir el aumento
de la presion interna, la concentracion de esta mezcla de aire-gas residual, tiene una
concentracion inferior a 0,5% por lo que no representa un riesgo de inflamabilidad. Sin
embargo se determind el riesgo de fallo de los sopladores de aire, si estos fallan se puede dar
una acumulacion riesgosa de gas metano en las cadmaras, para solventar se previo la adicion de

CO; a la camara de forma manual.

4.9 CLARIFICADOR PRIMARIO

Luego de pasar por la cadmara del desgasificador, el efluente pasa por gravedad a un
clarificador intermedio de 11,3 m de diametro para sedimentar los sélidos de los lodos
anaerdbicos y para posteriormente enviar el liquido clarificado a la laguna de oxidacion
aerobica. Cuenta con un volumen util de 178 m® y un tiempo de retencion de 2,8 a 8,5 horas

para una variacion de caudales de (21-63) m’/h. En la Figura 4.4 se muestra el disefio original.
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Figura 4.4 Disefio original del sedimentador primario

(Fuente: Elaboracion propia)
El tanque del clarificador cuenta con una profundidad lateral de 2,76 m, y una inclinacién en
el fondo del tanque de aproximadamente 15° que va a dar a una fosa central para recoger los
lodos, ademas se disefid con un puente “rascador” el cual es accionado y puesto en
movimiento por medio de unas ruedas que se apoyan en la parte superior de la pared en el

perimetro del tanque.
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El caudal entra por la parte central inferior del tanque y se distribuye de forma radial hacia los
vertederos periféricos, el rascador gira continuamente alrededor del tanque para arrastrar los
lodos hacia la fosa central, ademas recoge la espuma de la superficie, el liquido clarificado se
recoge en el canal perimetral y pasa por gravedad hacia la estacion de bombeo para ser
enviado a la laguna anaerobica. Los lodos sedimentados van por presion hidrostatica hacia la
estacion de bombeo en donde se envian a la cdmara de regulacion de pH y luego a los

digestores.

4.10 LAGUNA DE TRATAMIENTO AEROBICO.

Cuando el efluente tratado anaerdbicamente sale del desgasificador entra a la laguna de
tratamiento aerobico, este se alimenta por dos entradas simétricamente separadas. Ademas se
disefid un bypass en caso de ser necesario. La laguna tiene un largo de 60,6 m y un ancho de

35,4 m para una superficie de 2145 m’.

La profundidad de la laguna es de 4,25 m teniendo en cuenta los taludes en los cuatro lados de
la laguna con una inclinacién de 28° esta presenta un volumen de 6065 m’. Con estas
dimensiones se establecid un tiempo de retencion de 12 dias aproximadamente. Se disefié con

una concentracion esperada de 3000 mg/L de solidos suspendidos.

Para lograr una buena oxigenacion el disefio original planted la colocacion de 6 aireadores de
baja velocidad de 40 CV de potencia. Para cada aireador se colocod una plataforma fija que
permitia variar la elevacion de las paletas con respecto al nivel del liquido, la capacidad de
variacion de la altura se establecid en = 15 cm respecto al nivel de la laguna. La cantidad de
aireadores se basd en el requerimiento de una concentracion constante de (1-2) mg/L de

oxigeno disuelto.

Para el funcionamiento se establecieron medidas con poco avance tecnoldgico como la
mediciéon manual de la concentracion de oxigeno disuelto, asi como temporizadores para

manejar el encendido y apagado de los aireadores. Se recomend¢ utilizar en todo momento al
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menos 4 de los 6 aireadores disponibles para asegurar una agitacion constante en todas las
zonas de la laguna, con un limite minimo de potencia consumida de 20 W/m®. Un diagrama

general con las dimensiones de la laguna se observa en la Figura 4.5

Figura 4.5. Diagrama de la laguna de tratamiento aerdbico.

(Fuente: Elaboracion propia)

4.11 CLARIFICADOR FINAL

Luego del paso por la laguna aerdbica el caudal entra al clarificador final, el cual presenta un
disefio similar al clarificador primario pero con un tamafio menor, se construyd con un
diametro de 8,71 m, altura lateral de 2,3 m y un volumen de 88 m’. Esto permite un tiempo de
retencion de 4,2 h para caudal medio. Se disefio con una tuberia que recircula al inicio de
planta. Se construyé con un rascador que cumple las funciones del establecido para el
clarificador primario. Después del paso por el clarificador final se envia el flujo a las bombas

para ser llevado al cuerpo de agua. Los lodos sedimentados en el clarificador pasan a la



estacion de bombeo para llevarlos a la laguna de nuevo. En la

diagrama del disefio original del clarificador final.
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Figura 4.6 se observa un
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Figura 4.6 Diagrama de clarificador final

(Fuente: Elaboracion propia)

4.12 ESPESADOR DE LODOS

El espesador de fangos tiene un didmetro de 15 m, con una profundidad lateral de 4 m, una

inclinacidon de 5° y una fosa central para los lodos, cuenta con un puente rascador de lodos

mecanico y un volumen total del 746 m’. En el centro del tanque se ubicé la entrada de los

fangos en exceso, la separacion de las fases se produce gradualmente y el liquido
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sobrenadante pasa por un vertero en el perimetro del tanque, este caudal se bombea hacia el

inicio de la planta de tratamiento es decir al sistema de regulacion de pH.

4.13 ESTADO ACTUAL DE LA PLANTA DE TRATAMIENTO

La planta de tratamiento de efluentes cuenta con més de 30 afos de operacion, por
consiguiente muchas de las unidades principales presentan dafios, otras han sufrido cambios y
las herramientas tecnoldgicas son obsoletas. Entre la revision de la planta de tratamiento se

evaluo el estado actual de los siguientes elementos

e Operaciones unitarias principales
e Tuberias

e Bombas y motores eléctricos

e Contenedores secundarios

e Sensores y tecnologia de control automatico

4.14 ESTADO ACTUAL DE LAS OPERACIONES UNITARIAS PRINCIPALES

En 1993 se dio el principal redisefio de la planta de tratamiento, el cual consistid en
transformar el espesador de lodos de 746 m® en un tipo de reactor anaerdbico basado en la
tecnologia de los reactores UASB, el cambio de disefio no dio resultado que se esperaba en la
época por lo que la modificacion logré inutilizar el sedimentador, un diagrama de la vista de

un corte lateral del disefio del sedimentador modificado a UASB se observa en la Figura 4.7
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Figura 4.7 Vista lateral del sedimentador modificado a UASB
(Fuente: Elaboracion propia)
En la Figura anterior se observan algunas de las modificaciones mas importantes que sufri6 el
sedimentador, entre las cuales est4 la construccion de las campanas de retencion de gas, las
cuales segun el disefio de los reactores UASB sirven para separar la fase liquida de la gaseosa
para impedir el flujo del biogéas a las siguientes etapas del proceso, ademas se afnadio una
tuberia de entrada que deposita el flujo en el fondo del tanque y lo distribuye, esto con el fin
de generar un flujo ascendente y un flujo hidraulico de “tapén” que permite el adecuado

tratamiento de la carga contaminante.

En la Figura 4.8 se observa la vista superior del espesador de lodos, (sedimentador)
modificado a UASB, de acuerdo con el tamaio del reactor y con el caudal promedio se
obtiene un tiempo de retencion de 35 horas, lo cual es muy poco para un tratamiento biologico
secundario, por lo que se desconoce la razén por la cual se disefid este reactor utilizando la
infraestructura de un sedimentador. No existen documentos detallando el disefio ni las

muestras de calculo correspondientes para verificar su posible utilidad.
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Figura 4.8 Vista superior del sedimentador modificado a UASB

(Fuente: Elaboracion propia)

Ademas de este cambio importante en el disefio de esta unidad, las demas unidades no han
sufrido transformaciones de disefo, el problema que presentan es el abandono por mas de 30
afos. Los reactores anaerdbicos tienen el mismo disefio, sin embargo presentan problemas de

fugas de liquidos lo cual impide su funcionamiento.
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La laguna de aireacion presenta problemas en los aireadores debido a que han sido
desmantelados o no existen, la estructura se mantiene estable. Ademdas sufri6 una
modificacién menor, debido a que en algin momento se disefid una tuberia metalica en forma

ondulada sobre una de las paredes laterales inclinadas de la laguna de aireacion.

Esta tuberia se disefid0 aparentemente como un intercambiador de calor entre las vinazas y el
liquido de la laguna. Esta modificacion resulta inadecuada, debido a que la temperatura de
salida de las vinazas es de aproximadamente 90 °C y este intercambio calorico con el agua de
la laguna de aireacion provoca que las bacterias mueran y no se pueda dar la oxidacion de la

materia organica.

Tanto el sedimentador primario como el secundario presentan problemas con las tuberias de
entrada y de salida, ademas los rascadores estan inservibles y oxidados por lo que no pueden
ser utilizados, la estructura se mantiene estable sin embargo no se han realizado pruebas de

filtraciones a través de las paredes para evaluar si requieren algin tipo de sellado.

4.15 ESTADO ACTUAL DE LAS TUBERIAS, MOTORES Y OTROS ELEMENTOS
SECUNDARIOS.

La tuberia utilizada en la construccion original de la planta de tratamiento de efluentes,
presenta serios dafios en la mayor parte de la planta, algunas secciones son inexistentes y otras
porciones de tuberia generan confusion sobre su utilidad. Las secciones de tuberia que todavia
existen presentan el inconveniente de que tienen asbestos en el material de recubrimiento, el
uso de este material en las tuberias fue prohibido por ser un material con riesgo a la salud por

tener componentes cancerigenos.

En resumen no existe ninguna seccion de tuberia que permita su uso. En la evaluacién de las
bombas requeridas se investigd la existencia en el disefio original y su estado actual se

muestra en el Cuadro 4.3.
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Cuadro 4.3 Bombas establecidas en el sistema de tratamiento original y su estado actual

Unidad Capacidad (m’/h) Estado

Bomba dosificadora de NaOH 8,6 Inexistente
Bomba dosificadora de FeCl; 3,6 Inexistente
B irculacio 1 1

omb:a .de circulacion del cauda 25.7 Inservible
acondicionado
Bc‘)mbe% de agua del sedimentador 257 Inexistente
primario
Bomba de agua sumclarglble del 25.7 Inexistente
sedimentador secundario
Bombas de lodos del espesador 14,5 Alto deterioro

Ademéas del efluente, la planta cuenta en su disefio original con una serie de compresores,

sopladores y otros motores eléctricos, se revisé el disefio original y se inspeccion6 en la planta

de tratamiento el estado de estos equipos, esto se detalla en el Cuadro 4.4

Cuadro 4.4 Equipos de trasiego de gases y otros motores eléctricos

Unidad Capacidad (m’/h) Estado
Soplac.lo‘res (.16 aireen el 35 m’/h Inservibles
acondicionamiento del caudal
Sopladores de aire 720 m*/h Inservibles
Sopladores de biogés 375 m’/h Inservibles
Compresores de biogas 340 m*/h a 1,4 kg/em® Inservibles

Motor del Puente Rascador del
sedimentador primario

Motor del Puente Rascador del
sedimentador secundario
Motor del Puente Rascador del
espesador de lodos

Aireadores de la laguna

0,5Cv

0,2Cv

1,0 Cv

40 Cv

Estructura recuperable
Estructura recuperable

Inexistente

Inservibles

Para el acondicionamiento del caudal crudo se requieren tanques para contener las sustancias,

el tanque contenedor de FeCls se disefié con una capacidad de 10 m® el cual estd en estado

inservible. El contenedor del NaOH se disefi6 con una capacidad de 10 m® pero este no existe

en la actualidad. Otro elemento inservible es la antorcha que se requiere para la combustion
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de los gases producidos por la degradacion de la materia orgénica en el sistema de tratamiento

bioldgico.

Otra de las observaciones es que el sistema de control de proceso disefiado originalmente es
una tecnologia obsoleta, por lo que no se puede utilizar ese disefio ademéas los equipos
utilizados originalmente estdn dafiados o inexistentes. Se requiere disefiar un sistema de
control automético moderno, se deben revisar los lazos de control y las tecnologias existentes

para plantas de tratamiento de efluentes.



CAPITULO5
DISENO DE UNA PLANTA DE TRATAMIENTO BIOLOGICO DE
VINAZAS A ESCALA.

Cuando se disefio la planta de tratamiento de efluentes de FANAL se tomaron parametros de
disefio que establecian el porcentaje de reduccion de los contaminantes presentes en las
vinazas. Es decir se tomd como base de calculo la cantidad de DQO en el efluente y el
porcentaje de reduccion de DQO que ofrece cada una de las etapas del proceso de tratamiento.
Estas etapas fueron tomadas por la empresa encargada del proceso de consultoria para

reactivar la planta de tratamiento.

5.1 DISENO DE LA PLANTA PILOTO

No existe ningin estudio realizado en FANAL que permita asegurar el porcentaje de
reduccion de la carga organica tal y como asegura en el disefio original y la empresa
consultora, por lo que este estudio tiene el objetivo de verificar si estos porcentajes de
reduccion establecidos se cumplen, ademas se pretende establecer recomendaciones a partir
de la experiencia generada con la utilizacion de la planta piloto. La base de célculo tomada y

los porcentajes de reduccion del DQO en cada etapa se observan en el Cuadro 5.1

Cuadro 5.1 Etapas de reduccion de DQO del efluente en la planta de tratamiento.

Porcentaje de reduccion de DQO DQO

Fapa %) (ppm)
Entrada - 100000
Tratamiento primario 5 95000
Anaerobico 75 23750
Aerodbico 97 1187,5

En el Cuadro 5.1 se muestran las principales etapas de la planta de tratamiento y los
porcentajes esperados de reduccion del DQO, se observa que atn considerando que se cumpla
la eficiencia en cada etapa, el efluente continua con una carga organica alta, superior a 1000

ppm, lo cual no permite el cumplimiento de la legislacion nacional, el cual indica que el

44
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efluente debe tener un DQO inferior a 500 ppm. Ademas se tomd como base de célculo una
carga organica inicial de 100000 ppm, la cual es un valor promedio de varias fuentes en las

que indican un rango de DQO de (80000 - 120000) ppm.

Para verificar los datos de los porcentajes de reduccion de DQO en la planta de tratamiento se
disefid un experimento para evaluar la capacidad de los equipos existentes para metabolizar la
carga organica existente. En la Figura 5.1 se observa un diagrama de las etapas del proceso de

produccion de alcohol y el tratamiento de la vinaza.

El experimento consiste en disefiar una planta piloto que permita realizar el proceso industrial
en escala, de modo que se puedan obtener resultados representativos y que se tenga facilidad

para su construccion y operacion.

Tratamiento Tratamiento

Fermentacion |—3 Evaporacién |—¥Acondicionamiento}—) _p — iy
P anaerobico aerébico

Figura 5.1 Esquema de las etapas de la planta piloto de tratamiento de vinazas

(Fuente: Elaboracion propia)

Para poder obtener un proceso representativo y con facilidad de operacion, se tomo como base
de calculo la produccion de 1 Litro de alcohol por dia; para poder representar las etapas de
tratamiento, se tom6 como parametro el tiempo de retencion hidraulica de cada una de las

etapas presentes.

De acuerdo con los estudios realizados en los procesos fermentativos, se puede esperar una
produccion de 14 L de vinazas por cada litro de alcohol, por lo que se pretende obtener esa

cantidad de fluido por cada dia de operacion.
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5.2 FERMENTACION

El proceso de fermentacion de melazas consiste en una reaccion bioquimica en la cual un
organismo transforma la materia en otra, en este caso la levadura Saccharomyces Cerevisiae
transforma los azlicares reductores presentes en la melaza en moléculas de alcohol etilico y
COs. En el caso de la planta piloto, se estableci6 la fermentacion de melaza como la primera
etapa del proceso, ya que al iniciar desde esta etapa permite tener una vision global del

proceso de tratamiento de vinaza.

En los procesos de fermentacion industrial se pueden encontrar operaciones que inician desde
la etapa de propagacion de levaduras y otras etapas en las que se afiade la cantidad necesaria
de levadura para realizar la fermentacion de la melaza. La propagacion de levadura es un
proceso en el cual se afiade una escasa cantidad de levadura en la melaza diluida y preparada
con nutrientes (mosto) en condiciones en las cuales permite el crecimiento de la biomasa, es
decir, se aprovecha la energia de los azlicares para reproduccion celular y en menor medida

para la obtencion de alcohol.

Las condiciones requeridas para obtener una reproduccion celular en la fermentacion
dependen de la acidez, temperatura y presencia de oxigeno en el fermento. El otro método de
fermentacion consiste en afiadir la totalidad de la levadura requerida para realizar la
fermentacion. La ventaja de realizar la fermentacion por medio de la propagacion es que
permite disminuir costos por la compra de la levadura, ya que esta se reproduce, sin embargo

genera un mayor tiempo en el proceso y el uso de reactivos adicionales.

Para el disefio de la planta piloto se determiné el uso de la fermentacion por propagacion, esto
se consider6 debido al posible uso de este procedimiento por parte de FANAL a nivel
industrial. En el Cuadro 5.2 se muestran las etapas disefiadas para el proceso de fermentacion
por medio de la propagacion de levaduras. Se establecieron tres etapas para la fermentacion

ya que permite tener un mejor manejo de los recursos disponibles.
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Cuadro 5.2 Condiciones de las etapas en el proceso fermentativo por medio de la
propagacion de levadura.
Etana Concentracion del Presencia Volumen final Nutrientes o reactivos
P mosto (°B) de oxigeno (L)

1 10 Aerdbico 0,1 -

2 22 Aerdbico 1 Acido sulfurico
Nutrientes

3 22 Anaerdbico 15 Acido sulfurico
Nutrientes

Las etapas se realizaron con una duracion de un dia por cada una de las etapas, al cuarto dia

de operacion se tenia el mosto fermentado y listo para pasar a la siguiente etapa en el proceso

el cual es la separacion de los compuestos ligeros de los compuestos pesados por medio de

una evaporacion simple.

En la Figura 5.2 se observa el proceso de fermentacion de la melaza utilizado para el

experimento, en esta etapa se observa el proceso de fermentacion del mosto el cual se utilizo

para alimentar los reactores anaerdbicos.

Figura 5.2 Proceso de Fermentacion de melaza
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5.3 EVAPORACION

En esta etapa se utiliz6 una evaporacion simple con el objetivo de separar los componentes
mas volatiles de los componentes pesados, especialmente para separar el alcohol producido,
ya que es el producto de interés comercial, ademds su presencia inhibe a los microorganismos
encargados de metabolizar la carga orgénica en las etapas posteriores de tratamiento (Henze,

2002)

Para determinar el tiempo de evaporacion se utiliza como referencia el punto de ebullicion del
etanol, el cual es de 78,4°C a 1 atm, por lo tanto la finalizacion de la etapa de evaporacion
corresponde al instante en que se sobrepase esta temperatura y se alcance una temperatura
cercana al punto de ebullicion del agua, ya que es el compuesto mas volatil y con mayor

porcentaje en la mezcla.

5.4 ACONDICIONAMIENTO

Una vez finalizada la etapa de evaporacion, se dejo al efluente enfriar por un dia y se tratd con
NaOH para neutralizar la acidez de la vinaza. Se requiere de un efluente con un pH entre 6 y 8
ya que la acidez puede inhibir el metabolismo de las bacterias anaerdbicas de la etapa

posterior.

5.5 TRATAMIENTO ANAEROBICO DE LA VINAZA

Luego de la etapa de acondicionamiento del efluente, se procede a la etapa de tratamiento
anaerdbico, debido a la presencia de dos reactores anaerdbicos en la planta de tratamiento de
efluentes, se disefi¢ la planta piloto de la misma manera. Para poder calcular la capacidad de
los reactores se tom6 como base de célculo el tiempo de retencién hidraulico el flujo de

entrada de los reactores corresponde a 14 L/dia.

Para construir los reactores se eligio utilizar estafiones de pléstico con capacidad aproximada
de 0,2 m’, estos estafiones tienen un didmetro de 54,5 cm por lo que se requiere calcular la

altura necesaria para construir los reactores de acuerdo a la capacidad de disefo. Los valores
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de la capacidad de los reactores anaerdbicos industriales y los tiempos de retencion

hidraulicos se muestran en el Cuadro 5.3.

Cuadro 5.3 Parametros hidraulicos de los reactores anaerdbicos a nivel industrial

Medicion Reactor Anaerobio 1 Reactor Anaerobio 2
Capacidad Reactor Industrial (m3) 3500 3500
Flujo industrial (m3/dia) 250 250
Tiempo de residencia (dia) 14 14

Con el valor del tiempo de residencia establecido a nivel industrial, se puede tomar este valor
como factor de escalamiento para obtener la altura necesaria en el reactor UASB a nivel de
planta piloto, los valores del flujo volumétrico, el volumen de los reactores UASB y la altura

del liquido se muestran en el Cuadro 5.4

El tiempo de residencia hidraulico es un adecuado pardmetro de escalamiento ya que permite
simular el comportamiento hidraulico de la planta de tratamiento industrial utilizando una
planta piloto. Este parametro establece el tiempo en el cual el efluente estd en contacto con los
microorganismos en la etapa anaerobica, ademas del tiempo que el efluente se expone a la

aireacion en la laguna de tratamiento aerdbico.

Cuadro 5.4 Parametros hidraulicos de los reactores anaerdbicos de la planta piloto

Medicioén Reactor Anaerobio 1 Reactor Anaerobio 2
Flujo volumétrico (m’/dia) 0,007 0,007
Capacidad Reactor UASB (m?) 0,098 0,098
Altura del liquido (m) 0,42 0,42

Con la capacidad de los reactores anaerdbicos establecidos y con las condiciones apropiadas
de temperatura y acidez en el efluente, este se encuentra listo para entrar en contacto con las

bacterias anaerobicas e iniciar el proceso de degradacion de la materia organica.
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5.6 TRATAMIENTO AEROBICO DE LA VINAZA

Una vez finalizada la etapa anaerobica, el efluente pasa a la etapa de tratamiento aerobico,
para determinar el volumen del reactor aerdbico se utiliza como factor de escalamiento el
tiempo de retencion hidrdulico en la laguna de tratamiento aerébico de la planta a nivel

industrial, los parametros hidraulicos del reactor industrial se muestran en el cuadro 5.5

El tiempo de retencion en la etapa aerobica es de 12,8 dias, por lo que se requiere que en la
planta piloto se obtenga el mismo tiempo de retencion hidraulico, debido a que el tiempo de
contacto entre la materia organica y las bacterias se tiene que mantener igual con el fin de que

las mediciones en la planta piloto resulten representativas.

Cuadro 5.5 Parametros hidraulicos del reactor aerébico industrial

Medicion Reactor Industrial
Capacidad (m’) 6400
Flujo ( m*/dia) 500
Tiempo de retencion hidraulico (dia) 12,8

Con el tiempo de retencion hidraulico calculado, se obtiene el valor de la capacidad requerida
en la planta piloto ademas se calcula la altura del liquido en el reactor de acuerdo a su
didmetro. Estos valores de establecen en el Cuadro 5.6. Debido a que la eficiencia de la
laguna aerdbica depende de la concentracion de oxigeno en el efluente se requiere de una
adecuada aireacion para equipar las condiciones de la laguna aerdbica industrial y la de la
planta piloto. Por lo tanto, si se asegura una adecuada transferencia de oxigeno en la planta
piloto, se puede considerar este parametro equivalente con respecto al proceso industrial

(Metcalf, 2004).

Cuadro 5.6 Parametros hidraulicos del reactor aerobico a nivel de planta piloto

Medicion Reactor Industrial
Flujo (m’/dia) 0,014
Capacidad (m’) 0,179

Altura del liquido (m) 0,77
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5.7 DESCRIPCION DEL FLUJO EN LA PLANTA PILOTO DE TRATAMIENTO
DE VINAZAS

En la Figura 5.3 se observa el diagrama de la colocacién de los equipos necesarios para
construir la planta de tratamiento de vinazas a escala. En este diagrama no se incluye la etapa
de fermentacion ni la etapa de evaporacion con el objetivo de hacer énfasis en el tratamiento

del efluente.

El efluente entra por el homogeneizador el cual regula el flujo de entrada al sistema. Una vez
regulado el flujo, la vinaza entra a los reactores anaerdbicos, mediante una configuracion
simétrica en la tuberia se divide el flujo en dos para enviar las vinazas a los reactores de

manera paralela.

Cuando la vinaza ingresa por el fondo de los reactores, este asciende hasta la primera salida,
la cual es una salida de recirculacion, esta salida conduce a la vinaza a un tanque de
recirculacion en la cual se encuentra una bomba sumergida la que impulsa la vinaza hasta el

homogeneizador para ingresar de nuevo a los reactores anaerdbicos.

Cuando el tiempo establecido de retencion en la etapa anaerdbica se cumple, se cierran las
valvulas que conducen al tanque de recirculacion para que la vinaza alcance la segunda salida,
la cual envia el flujo hasta la etapa aerdbica por medio de la gravedad y en esta etapa finaliza

el tratamiento del efluente.

5.8 TANQUE HOMOGENEIZADOR DEL EFLUENTE

Una vez establecido la capacidad de los reactores y las caracteristicas adicionales de cada una
de las etapas del proceso, se requiere incluir varios elementos que permitan conectar el
proceso, estos elementos tales como tuberias y otros contenedores se describen a

continuacion.
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Figura 5.3 Diagrama de la etapa anaerdbica del tratamiento de vinazas

(Fuente: Elaboracion propia)
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El efluente requiere un contenedor que permita regular el flujo de entrada a los reactores
anaerobicos, este se denomina homogeneizador y se establecié un contenedor plastico de 5
galones de capacidad para esta funcion, el homogeneizador se coloca a una altura superior de
los reactores anaerobicos para trasportar el flujo por gravedad y evitar el uso de una bomba

para regular este flujo. Se coloc6 una valvula reguladora a la salida del homogeneizador.

5.9 ELEMENTOS INTERNOS EN EL DISENO DE LOS REACTORES UASB

Una vez regulado el flujo, este se distribuye de manera uniforme hacia los dos reactores
UASB, el efluente se trasporta por gravedad desde el homogeneizador hacia los UASB, los
cuales tienen la entrada del flujo en el fondo para permitir el flujo ascendente, ademas se
disefid un sistema de distribucion de flujo en el fondo de los reactores para obtener un flujo

ascendente y uniforme, el sistema de distribucion se observa en la Figura 5.4

Figura 5.4 Sistema de distribucion de flujo de los reactores UASB

Una vez dentro de los reactores, el efluente asciende hasta alcanzar la salida de recirculacion,
esta cuenta con valvulas, las cuales permiten la recirculacion del efluente en caso de estar
abiertas. En caso de estar cerradas, el efluente en ascenso alcanza la salida hacia la etapa
aerdbica, en este caso debido a la ubicacion de la etapa aerobica en un nivel inferior no resulta

necesario la colocacion de una bomba.
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Durante el ascenso del efluente se produce biogés, el cual debe ser almacenado y evitar su
fuga al medio ambiente, para evitar la salida del gas durante la recirculacion del efluente o
durante el flujo a la etapa aerdbica se disefaron flotadores que permiten la salida del liquido
pero que impiden el paso del biogéas. En la Figura 5.5 se observan los flotadores utilizados

para esta funcion.

Figura 5.5 Flotador para la salida de los reactores UASB

5.10 ELECCION DE LA BOMBA DE RECIRCULACION

Para la recirculacién es necesario afiadir una bomba que permita trasportar el flujo al
homogeneizador nuevamente. La posibilidad de recircular el efluente presenta una variable de
operacion que permite tener la posibilidad de obtener mejores resultados en la metabolizacion
de la carga organica. Para determinar la bomba requerida para realizar la recirculacion del

efluente se debe establecer en primer lugar el flujo volumétrico de operacion.

Para poder obtener resultados satisfactorios en la etapa anaerdbica es necesario tener un flujo
ascendente con una velocidad determinada que permita fluidizar los camulos bacterianos
anaerdbicos, esto conlleva a que la materia organica entre en contacto con las bacterias y
permita ser metabolizado. La velocidad de ascenso en los reactores UASB se encuentra en un

rango de (1,5-2,0) m/h (Metcalf, 2004).

Una velocidad de ascenso alta en los reactores UASB tiene la desventaja de que puede existir

pérdida de los cumulos de bacterias anaerobicas debido al arrastre ocasionado, por el otro lado
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una velocidad baja de ascenso impide una adecuada fluidizacion de las bacterias por lo que no
ocurre la degradacion de la materia organica. Debido a la alta dificultad de la formacién de los
cumulos bacterianos se prefiere evitar la pérdida de estos por el arrastre, por lo que se decide

utilizar una velocidad de ascenso de 1,5 m/h.

Una vez definida la velocidad de ascenso necesaria para la operacion de los reactores UASB,
se procede a establecer el flujo volumétrico necesario en el sistema, los valores de las

dimensiones del UASB vy el flujo volumétrico se muestran en el Cuadro 5.7

Se cuenta con una bomba sumergible de 10 W que permite un flujo maximo de 11,5 L/min
con una cabeza maxima de 1,20 m. Debido a que el flujo requerido es de 5,83 L/min y el
homogeneizador se encuentra a 0,95 m de altura con respecto al tanque de recirculacion se

decide utilizar esta bomba para recircular el efluente.

Cuadro 5.7 Dimensiones del UASB y flujo volumétrico establecido

Medicion Valor
Diametro del UASB (m) 0,545
Area del UASB (m?) 0,233
Altura del UASB (m) 0,420
Velocidad de ascenso (m/h) 1,500
Flujo volumétrico (m’/h) 0,349
Flujo volumétrico (L/min) 5,829

5.11 ELECCION DEL TIPO DE TUBERIA Y DE SU DIAMETRO INTERNO.

Ademas es necesario establecer el didmetro de la tuberia utilizada, debido a que la
temperatura del efluente no supera los 30 °C se puede utilizar tuberia de PVC lo cual facilita

su adquisiciéon y manejo en la etapa de construccion, en el mercado se encuentra tuberia de
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PVC de 0,25 in, 0,5 in y de 1,0 in. Debido a las pérdidas de energia por friccion y a la
formacioén de corrientes de alta turbulencia, se recomienda una velocidad lineal en las tuberias
de (1-2) m/s. La velocidad lineal para cada diametro interno de tuberia debido al flujo

volumétrico de 5,83 L/min se observan en el Cuadro 5.8

Cuadro 5.8 Velocidad lineal de flujo en cada tuberia de acuerdo a su diametro

Diametro (in) Velocidad (m/s)
0,25 3,07
0,50 0,77
1,00 0,19

Reconociendo los valores de la velocidad lineal en cada tuberia, se elige trabajar con tuberia
de PVC con didmetro interno de 0,5 in, ya que presenta una velocidad que reduce las pérdidas

por friccion dentro del sistema.

5.12 PRODUCCION Y ALMACENAMIENTO DEL BIOGAS

Cuando se estabiliza el proceso de tratamiento de efluentes, se genera una gran cantidad de
biogas, el cual debe ser almacenado para su posterior aprovechamiento. El gas no puede ser
liberado a la atmosfera ya que el metano es un gas de efecto invernadero, en caso de no poder
aprovechar la energia del biogés este se debe quemar. Para almacenar el gas en la planta
piloto se colocd un neumadtico el cual permite evaluar la cantidad de gas que se ha producido.
En el Cuadro 5.9 se observa la cantidad de biogés esperada de acuerdo a los valores teoricos

(Metcalf, 2004).
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Cuadro 5.9 Cantidad de biogas esperado seglin los parametros teoricos

Propiedad Valor
Produccion de metano tedrica / (m3/kg DQO) 0,35
DQO del efluente / (kg DQO/m3) 100
Flujo / (m3/dia) 0,014
DQO diario / (1,4 kg DQO/dia) 1,4
Produccién de metano / (m3/dia) 0,49
Fraccion tedrica de metano en el biogés 0,65
Produccion de biogés diario / (m3/dia) 0,75

Para evaluar la produccion de gas, se colocd un neumatico de automovil, el cual permite saber
si se estd dando la reaccion de degradacion de la materia organica, una vez que inicie la

produccion de gas en cada reactor UASB, el gas producido empezara a inflar el neumatico.

Cuando el neumatico tenga suficiente cantidad de biogés, se podra iniciar la combustion de
este mediante un mechero conectado a la tuberia del gas. Con este elemento se finaliza el

disefio de la planta piloto de tratamiento de vinazas.

5.13 CONSTRUCCION DE LA PLANTA PILOTO

Una vez establecido el disefio de la planta piloto se procedidé a buscar los materiales para
construirla. Dependiendo de la etapa se requiri6é de diferentes tipos de material, para la etapa
de fermentacion se utilizd materiales del laboratorio de Calidad de FANAL como probetas,
beakers, agitadores y balanza, ademds se adquirid levaduras y cubetas de 5 galones para
contener las tandas de mosto fermentado. Para la etapa de evaporacion se utilizé una plantilla

y un contenedor metalico.

Para la etapa anaerdbica y aerobica se utilizaron barriles de 200 L, tuberias de PVC y una

bomba facilitada por FANAL, ademas se obtuvo lodos provenientes de un reactor UASB
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ubicado en Naranjo de Alajuela, estos lodos fueron facilitados por la empresa Coopronaranjo.

En la Figura 5.6 se observa la planta de tratamiento a escala.

Figura 5.6 Planta piloto de tratamiento de vinazas



CAPITULO6
RESULTADOS DE EXPERIMENTO A NIVEL DE PLANTA PILOTO

6.1 METODOLOGIA EXPERIMENTAL

El experimento establecido consiste en evaluar la capacidad de la planta piloto de tratamiento
de vinazas para disminuir la carga organica del efluente proveniente de la etapa de
fermentacion, este experimento puede representar a la planta de tratamiento a nivel industrial

debido a que se conservan los tiempos de retencion en los equipos principales.

Las mediciones que se establecieron para conocer el avance de las reacciones bioquimicas y

las condiciones del efluente en los reactores son:

e Medicion de DQO
e Medicion de Temperatura
e Medicion de acidez

e Medicion de sélidos sedimentables

Y los puntos de medicion establecidos en los siguientes puntos de muestreo:

1. Entrada a los UASB
2. Entrada al reactor Aerdbico

3. Salida del sistema de tratamiento biologico

El arranque de la operacidn consistid en producir 15 L de fermento por dia, los cuales pasaron
a la etapa de evaporacion en donde se separaron los componentes livianos incluido el etanol,
por lo que se obtiene aproximadamente 14 litros de vinazas por dia, el efluente se dejo enfriar
y se alimentd a los reactores al siguiente dia. En el Cuadro 6.1 se observa el dia
correspondiente a la medicion, se determiné el dia 1 como el inicio de la alimentacion de los

reactores. Debido a que el tiempo de retencion de la etapa anaerdbica es de 14 dias y el de la
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etapa aerobica es de 12,8 dias, se requieren 27 dias para obtener flujo de vinaza que haya

finalizado el proceso de tratamiento.

Cuadro 6.1. Mediciones de la planta de tratamiento de vinazas.

Punto d ..
Ho e Dia Punto Mediciones
muestreo
1 1 Entrada UASB DQO,’ T emperatura, acidez, y
solidos sedimentables.
2 14 Salida UASB DQO, Temperatura y acidez
3 27 Salida Reactor Aerobico DQO, Temperatura y acidez

Las mediciones establecidas se realizaron con la ayuda de los instrumentos, equipos y
procedimientos del laboratorio de Aseguramiento de Calidad de FANAL. La medicion de
DQO se realiz6é mediante un método de digestion y deteccion espectrofotométrica. La muestra
se homogenizo, para esto se procedio a colocarla en una licuadora durante dos minutos, el

equipo utilizado para la homogenizacion se observa en la Figura 6.1.

Figura 6.1 Equipo utilizado para la homogenizacion para la determinacion del DQO
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Posteriormente se procedio a diluir la muestra (se introdujo un factor de dilucién), para poder

determinar el DQO mediante el método previamente citado.

Luego de finalizar la homogenizacion de la muestra, se procedid a realizar la digestion por
medio de la adicion de dicromato de potasio y éacido sulfurico, la muestra se mantuvo en

reflujo cerrado en el digestor marca ‘Hach’ que se observa en la Figura 6.2

Figura 6.2 Equipo utilizado para la digestion de las muestras.
Una vez finalizada la digestion de las muestras y de los blancos, se procedié a realizar la
curva de calibracion de la absorbancia con respecto a la concentracion de oxigeno, esta curva
de calibracion se observa en la Figura 6.3. La curva de mejor ajuste representa la relacion de
la concentracion de DQO en la muestra con la absorbancia.

La curva de calibracion genera la siguiente ecuacion de mejor ajuste:

y = 0,2839x — 3,2906 (1)
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Donde:
y: Absorbancia, Adimensional

x: Concentracion de oxigeno en la muestra, mgO2/L

300,00 -
281,91
250,00 -

200,00 -

150,00 -

y=0,2839x - 3,2906

Absorbancia*1000

100,00 - R>=0,9992
50,00 -
0’00 T T T T T 1
0 200 400 600 800 1000 1200

Concentracién oxigeno en la muestra (mgO2/L)

Figura 6.3 Curva de calibracion para la determinacion del DQO

Una vez obtenida la curva de calibracion se coloco la muestra en el espectrofotometro y se
procedié a calcular la absorbancia de la muestra, el resultado de la absorbancia se utilizo para
calcular la concentracion en la muestra por medio de la curva de calibracion y se multiplicd

por el factor de dilucion establecido al inicio del procedimiento.

Ademéas de la medicion de DQO, se realiz6 una medicion de solidos sedimentables en el flujo
de entrada al reactor UASB, para esto se tomo6 una muestra de 500 mL y se dejo sedimentar
en un tubo Imhoff. Posteriormente se realiz6 la medicion de temperatura del efluente con un

termometro con una escala de 0- 50°C y se determindé el pH con un pH-metro de campo.
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6.2 RESULTADOS DE LA EXPERIENCIA A ESCALA PILOTO

En el Cuadro 6.2 se observan los resultados de la corrida de la planta piloto de tratamiento de
vinaza. Los resultados indican que no existid una degradacion en la materia organica, ya que a
la entrada de la etapa anaerobica se determind una carga de 122809 mgO,/L y en la salida se
obtuvo una medicion de 121358 mgO,/L a pesar de que se mantuvo un tiempo de retencion
hidraulico de 14 dias de acuerdo al Cuadro 5.3. Esto indica que la actividad metanogénica de
los ciimulos de bacterias anaerdbicas fue insuficiente para ponerse en contacto con una carga
organica tan alta (superior a 100 000 mgO,/L), apenas hubo una disminucién de 1541

unidades de DQO.

Cuadro 6.2. Resultados experimentales de la planta de tratamiento.

Punto de DQO Temperatura Acidez Soélidos Sedimentables
muestreo (mgO,/L) (°O) (Adim) (mL/L)

1 122809 23 6,9 200

2 121358 23 6,9 -

3 121268 23 6,9 -

6.3 ANALISIS DE RESULTADOS

De acuerdo con los resultados obtenidos, es necesario el uso de otros criterios para establecer
las recomendaciones pertinentes a la implementacion de tecnologias y equipos para la planta
de tratamiento industrial. Los resultados mostrados en el Cuadro 6.2 reflejan que el

comportamiento de la metabolizacion bioldgica no fue el esperado.

Sin embargo existe una robusta base tedrica que permite realizar una serie de
recomendaciones tecnoldgicas para la reactivacion de la planta de tratamiento, a pesar que el
comportamiento metabodlico observado durante las pruebas en la planta piloto de tratamiento
se debe a factores puntuales, estos no imposibilitan generar recomendaciones tecnoldgicas a

partir de datos generados en otros estudios de comportamiento metabolico de bacterias
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anaerobicas utilizadas en el tratamiento de efluentes. Los factores que afectaron la
metabolizacion de la carga orgéanica en el sistema de tratamiento de efluentes se detallan a

continuacion.

6.3.1 PROCESO DE ACTIVACION DE LODOS ANAEROBICOS.

La primera causa de la falta de tratamiento de la carga orgénica es el estado metabodlico en el
que se encontraban las bacterias anaerobicas, estas bacterias fueron tomadas de un reactor
UASB utilizado para el tratamiento de las aguas residuales del proceso de produccion de café

en Naranjo de Alajuela.

Este proceso contaba con meses de inactividad de acuerdo con el ciclo de produccion del
grano, en el momento de la extraccion de las muestras de lodos anaerdbicos este proceso se
encontraba detenido por lo que las bacterias se encontraban en un punto de bajo rendimiento

metabdlico.

Debido a esta circunstancia, es necesario tomar varias semanas para alimentar pequefias
cantidades de carga orgéanica para incrementar el metabolismo de las bacterias y que éstas se
adapten al nuevo sustrato cuya composiciéon es muy diferente al original. Por lo que el
contacto directo con efluentes con una alta carga organica como lo son las vinazas puede ser

contraproducente, ya que puede causar la muerte de las bacterias anaerdbicas.

El experimento se realizd con poco tiempo de reactivacion de las bacterias por lo que este
factor pudo interferir con la degradacion de la materia organica de la vinaza, es necesario
utilizar un pretratamiento con pequenas dosis de carga organica para permitir reactivar el ciclo
metabodlico de las bacterias anaerdbicas, ademas se debe determinar cual debe ser la duracion
de ese pretratamiento y la concentracion de DQO adecuado para este proceso. (Hvitved-

Jacobsen, 2013)
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De acuerdo a (Carol, 1996) el desarrollo de los cumulos de lodos anaerdbicos es un proceso
lento pero que es vital para el funcionamiento con alta eficiencia de los reactores UASB.

Existen tres etapas en la formulacion de los granulos anaerdbicos:

1. La cama de lodos se expande al mismo tiempo que se incrementa la concentracion de
biogas, ademas la densidad de los lodos empieza a incrementarse.

2. La densidad de los lodos continlia incrementdndose y una fraccion de las particulas
inoculadas es arrastrada, por lo que la cantidad de lodo anaerdbico disminuye en el
reactor.

3. La cantidad de cimulos generados en el reactor supera al flujo de particulas

arrastradas por lo que se incrementa la cantidad de lodo en el reactor.

La formacién de los camulos de lodos anaerdbicos se debe principalmente al crecimiento
bacteriano, existen algunos factores que afectan este crecimiento, entre ellos se encuentra el
lodo con el cual es alimentado el reactor inicialmente. Se recomienda que los reactores UASB
se arranquen con lodos provenientes de otro reactor anaerobico, que preferiblemente utilice un

sustrato similar (Van Loosdrecht, 2008)

Los lodos con los cuales se arranco el proceso anaerdbico en la planta piloto de tratamiento de
efluentes se tomaron de un reactor UASB industrial utilizado para el tratamiento de aguas
residuales provenientes de la produccion de café, por lo tanto este paso en el procedimiento

experimental es sustentado tedricamente.

En caso de no tener acceso a lodo proveniente de un reactor anaerdbico, se requiere que el
lodo inicial que tenga un tamafio suficiente para no ser arrastrado pero tampoco debe ser un
cumulo de gran tamafio para que permita el crecimiento bacteriano. Es conveniente que el
lodo tenga una actividad que permita metabolizar alrededor de 0,05 kg DQO/kg SSV, ya que

se presentan cimulos grandes de lodos anaerdbicos (Van Loosdrecht, 2008)
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6.3.2 EXTRACCION DE LODOS DEL UASB

Otra de las posibles causas de los resultados obtenidos es la parte del reactor en el cual se
tomo la muestra, los lodos se extrajeron de la parte media del reactor debido a que este se
encuentra debajo del nivel del suelo en gran parte de su volumen por lo que no existen purgas

desde el fondo del reactor.

Esta situacion pudo ser influyente en el comportamiento del experimento, ya que los reactores
UASB se caracterizan por obtener altos rendimientos en el tratamiento de la carga organica
por el hecho de tener granulos de bacterias anaerdbicas que son fluidizados por medio de un
flujo ascendente, estos granulos deben tener un didmetro aproximado de (1-3) mm, y para la

formacion de los granulos se requiere de varios meses (Metcalf, 2004).

Al tener el proceso detenido en el momento de la extraccion de los lodos, los granulos del
reactor se encontraban sedimentados en el fondo del reactor por lo que fue imposible obtener
muestras con alto contenido de granulos anaerdbicos. Para obtener mejores resultados es
necesario extraer muestras con una mayor cantidad de granulos con el didmetro recomendado,
también se puede considerar la formacion de estos granulos, sin embargo este proceso

requiere de varios meses.

Un adecuado didmetro de particulas permite acelerar el arranque de los reactores UASB, ya
que una vez que los camulos han alcanzado una alta densidad, se puede alimentar al reactor
con cargas organicas altas. Por otro lado, un reactor que se encuentre en proceso de
generacion de lodos debe ser alimentado con una concentracion de alrededor de 1000 mg
DQO/L, ya que esta concentracion permite el crecimiento bacteriano progresivo. (Carol,

1996)

Si se arranca un reactor UASB el cual tenga poca actividad metanogénica y que sus particulas
tengan un tamafio inferior a 1 mm, este puede ser susceptible a cargas organicas de 10000 mg

DQO/L, (Henze, 2002) llegando a impedir la actividad metanogénica y el crecimiento



67

bacteriano. Esta es una de las razones que afectaron el rendimiento de la etapa anaerobica de

la planta piloto de tratamiento de efluentes.

Existen estudios en los cuales se demuestra la variabilidad en la eficiencia de remocion de
carga organica entre reactores UASB que tuvieron un arranque paulatino en cuanto al flujo de
carga orgéanica alimentado y reactores UASB que se arrancaron con un incremento mas
abrupto. Carol (1996) realiz6 un experimento en el cual aliment6 un reactor UASB con una
cama de lodos aclimatados al efluente y un reactor UASB adicional con una cama de lodos
anaerobicos que no recibieron un tratamiento previo, los resultados de este estudio concluyen
que el reactor aclimatado produjo un efluente con una carga organica inferior al de los lodos

no aclimatados, 1451 mg DQO/mL en comparacion con 1997 mg DQO/mL.

A pesar de que los resultados experimentales no representan la eficiencia que se puede
obtener en la etapa anaerobica con un adecuado arranque de los reactores UASB, existe
suficiente respaldo tedrico y experimental que permite sustentar las propuestas tecnologicas
planteadas en el Capitulo 7. Von Sperling (2001) realizd6 experimentos con efluentes

municipales y reactores UASB, obtuvo un rango de eficiencia de (69-84)%.

Un experimento similar realizado por Awuah (2008), demuestra que un reactor UASB puede
tener un rango de eficiencias de (68,8-98,1)% dependiendo de las condiciones de arranque del

reactor y de los parametros del efluente.



CAPITULO 7
PROPUESTAS TECNOLOGICAS

Para poder completar el tratamiento requerido para las vinazas es necesaria la remocion de las
levaduras remanentes en el efluente, la cantidad de materia organica presente en la biomasa de
las levaduras imposibilita el adecuado tratamiento bioldgico del efluente por lo que se

requiere su separacion antes de ingresar al sistema de tratamiento.

7.1 USO DE UN SEPARADOR DE LEVADURAS

La presencia de levadura en el efluente durante las pruebas a escala piloto ocasiond que la
medicion del DQO inicial diera un valor superior a los 120000 mgO,/L, los datos investigados
sobre la contaminacion presente en la vinaza en varios paises dan un rango aproximado de
(80000 — 120000) mgO,/L  por lo que la vinaza obtenida presenta un valor alto de

contaminacion.

La contaminacion adicional en la vinaza se debe a la presencia de la biomasa de las levaduras,
esta biomasa debe ser separada del efluente mediante métodos de tratamiento fisicos como la
separacion por centrifugas, ya que estas permiten separar la levadura viva que se puede

recircular a la etapa de fermentacion.

Un disefio apropiado para la separacion de levaduras por medio de una centrifuga consiste en
utilizar centrifugas de platos, los platos tienen la funcion de dividir el sistema que contiene al
flujo de efluente, con esto logra disminuir la profundidad de sedimentacion y multiplicar el
efecto de separacion de los solidos. Un diagrama de un sistema de separacion por platos para

separar las levaduras se observa en la Figura 7.1
En comparacion con muchas de las centrifugas industriales, las centrifugas de disco trabajan

con velocidades maés altas, con lo cual se puede obtener mejores rendimientos en la separacion

de particulas solidas.
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il

Figura 7.1 Diagrama del principio de separacion por platos. (Flottweg, 2014)

Un diagrama de perfil de un sistema de centrifugacion por platos industrial se observa en la
Figura 7.2. Se recomienda adquirir dispositivos similares a este debido a la alta eficiencia en
la remocion de solidos que presenta. Es necesario, para las condiciones con que cuenta el
efluente en la planta de tratamiento de FANAL, retirar la mayor cantidad de carga organica
presente debido a las levaduras, ya que esta disminucién en el DQO puede beneficiar el

arranque y posterior tratamiento anaerdobico.

Figura 7.2. Diagrama lateral de un equipo de centrifugacion por platos. (Flottweg, 2014)

En el mercado se encuentran equipos con capacidades hidraulicas de 10000 L/h, 20000 L/h,
45000 L/h y 85000 L/h. En la planta de tratamiento de efluentes de FANAL se tiene un flujo

de 536 m® de vino, el cual requiere la separacion de las levaduras, por lo que la carga
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hidraulica diaria es de 22000 L/h. Asi que se conveniente es adquirir dos equipos de 20000
L/h para poder tener seguridad de continuidad en el proceso en caso de fallo de alguno de los

dos equipos.

7.2 IMPLEMENTACION DE UN SEPARADOR DE SOLIDOS POR FLOTACION

La adicion de un equipo de separacion de particulas por medio de flotacion por aire disuelto
(DAF) es recomendable para el sistema de tratamiento de efluentes de FANAL debido a que
existe una gran cantidad de sélidos disueltos que luego de una precipitacion quimica por

medio de regulacion del pH es posible separarlos mediante este sistema.

No es aconsejable utilizar un sistema de sedimentacion por gravedad, ya que el tamaio de las
particulas presentes en esa parte del sistema no permite una velocidad razonable de
sedimentacion. Al no tener una velocidad de sedimentacion alta los sistemas de separacion de
particulas por gravedad, no resultan eficientes, por lo que se requiere un sistema con una

capacidad mayor.

Las particulas que presentan una velocidad de sedimentacion mayor, son separadas en la etapa
de centrifugacion y recuperacion de levaduras, por lo que los solidos que permanecen en el
efluente en esta etapa son solidos suspendidos y solidos disueltos que pueden ser separados

mas facilmente por medio de la adicion de un floculante y por flotacion.

Para un flujo de 500 m*/dia como el que se presenta en el sistema de tratamiento de efluentes
en FANAL se puede encontrar en el mercado equipos DAF como el que se observa en la
Figura 7.3, el cual cuenta con una capacidad de 100 GPM lo que equivale a 544 m3/dia,
cuenta con unas dimensiones de (3,66 x 1,22 x 2,44) m y un tiempo de retencion hidraulico de

29 min.
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Figura 7.3 Sistema de separacion por flotacion con aire disuelto (DAF)

Fuente: (Ecologix, 2014)

Un sistema de tratamiento de flotacién por aire disuelto puede reducir la carga organica
presente en el sistema de tratamiento en un 5% correspondiente a los solidos disueltos y en
suspension por lo que es conveniente su incorporacion al sistema de tratamiento de efluentes

y se debe colocar antes de ingresar al sistema de tratamiento bioldgico.

Para implementar un sistema DAF se requiere afnadir en el disefio, un sistema previo en el
cual se agregan las sustancias quimicas que permiten regular el pH. El efluente presenta un
pH 4cido, entre 4-5 debido a la acidez requerida en la etapa de fermentacion. Para neutralizar
el efluente se requiere de la adicion de NaOH, ademas se utilizan algunas sustancias quimicas
como cloruro férrico (FeCls), aluminio y silica como sustancias floculantes. El uso de NaOH
permite un incremento en el pH del efluente, esto ocasiona que varios metales precipiten y

que resulte posible su separacion.

Sin embargo el NaOH por si solo no es capaz de separar los metales precipitados, para esto se
requiere la adicion de sustancias como el FeCl; que forma complejos con metales como el
hierro y atrae cimulos de otros sélidos lo cual genera particulas con suficiente velocidad de
sedimentacion para ser separados por métodos gravitatorios. De la misma forma, el ciimulo de

particulas genera un area superficial suficientemente alta para permitir la separacion por
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medio de flotacion. Ademas es necesario afadir un coadyuvante como silice y sulfato de

hierro Fez(SO4)3.

Posteriormente se mezcla el floculante mediante un sistema de agitacion, cuando el efluente
sale de la etapa de agitacion, entra en contacto con el aire, el cual presenta un flujo ascendente
y esta comprimido en forma de microburbujas las cuales tienen un didmetro de (20-60) um.
Las burbujas arrastran los cimulos de s6lidos formados por el floculante hasta la superficie y

son removidos mediante aspas.

7.3 CONSTRUCCION DE UN REACTOR ANAEROBICO ADICIONAL

Con los resultados obtenidos resulta imposible comprobar las eficiencias tedricas de los
equipos de tratamiento bioldgico, por lo que se establece un andlisis con base en los
resultados que se pueden esperar al calcular la degradacion de la materia orgédnica con las

eficiencias establecidas en la literatura.

Para poder determinar si se requiere la construccion de una etapa adicional de tratamiento
anaerdbico, se calcula la disminucion del DQO en cada etapa presente en la planta de
tratamiento de efluentes de FANAL, para esto se utiliza el valor de la eficiencia teodrica

mostrada para cada etapa en el Cuadro 7.1

Cuadro 7.1 Eficiencias tedricas para la remocion del DQO en cada equipo.

Equipo Rango de eficiencia (%) Eficiencia elegida (%)
DAF (5-8) 5
UASBR (75-95) 75
Laguna aerdbica (85-97) 97

La eficiencia determinada para el equipo de flotacion por aire disuelto (DAF) encontrado en
la literatura tiene un rango de (5-8)% en la remocion de DQO, esto depende de la cantidad de

solidos suspendidos presentes en el efluente, ya que al existir una alta cantidad de solidos, se
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da una mayor remocioén de carga organica. Se determina utilizar una eficiencia de 5% para
determinar los valores mas bajos de remocion de carga orgénica segun la literatura. De esta

misma manera se obtiene el rango de eficiencia para el reactor UASB. (Metcalf, 2004).

En la laguna aerdbica se utiliza una eficiencia de reduccion de DQO de 97% ya que en esta
etapa la oxigenacion suele dar rendimientos mayores por lo que no es necesario utilizar en el
calculo la eficiencia mds baja establecida en la literatura, estas reacciones dependen del
contacto del oxigeno con la materia orgénica por lo que resulta un tratamiento mas sencillo

que el tratamiento anaerdbico.

Para un efluente con una carga orgéanica de 120000 ppm o de 80000 ppm, se evaluo la
reduccion del DQO con las etapas presentes en FANAL y se adicion6 una etapa anaerdbica, la
reduccioén obtenida tedricamente del DQO en cada una de las etapas existentes y la etapa
adicional se observan en el Cuadro 7.2. La etapa anaerobica adicional se coloco después de la
etapa anaerobica existente, esto con el fin de construir un reactor méas pequeio debido al

ahorro en los costos y en el espacio.

Cuadro 7.2 Eficiencia de la remocion de DQO utilizando una etapa anaerobica adicional para

carga inicial de 120000 y 80000 ppm

DQO presente a la DQO presente a la
Eficiencia de

Etapa _ salida de cada etapa salida de cada etapa
remocion de DQO (%)

(ppm) (ppm)
Inicial - 120000 80000
DAF 5 114000 76000
UASB existente 75 28500 19000
UASB adicional 75 7125 4750
Laguna aerébica 97 213,75 142,5

Debido a que es necesaria una etapa anaerobica adicional para cumplir con los pardmetros

ambientales, se recomienda el disefio y la construccion de un reactor UASB que permita
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obtener una eficiencia superior a 75% en la disminucion del DQO. El célculo de la capacidad
aproximada del reactor se puede calcular por medio del flux del DQO recomendado en la
literatura, la cual establece un flux de (4-12) kg DQO/m>-dia. En el Cuadro 7.3 se observa el

calculo del volumen requerido en la etapa anaerébica para un flux de 4 kg DQO/m™dia.

Cuadro 7.3 Calculo del volumen requerido UASBR para un flux de 4 kg DQO/m’-dia.

Parametro Valor
Flujo de vinazas (m3/dia) 500
Contaminacion del efluente (kg DQO/m3) 28,5
Volumen del reactor (m3) 3562,5

Si se establece un flux de 4 kg DQO/m’-dia se obtiene un reactor anaerdbico con una
capacidad requerida de 3562,5 m’. Si el calculo se repite para el valor maximo de flux de la
carga organica el cual es 12 kg DQO/m>-dia, la capacidad requerida por el reactor bajo este

parametro se observa en el Cuadro 7.4

Cuadro 7.4 Calculo del volumen requerido UASBR para un flux de 12 kg DQO/m™-dia.

Parametro Valor
Flujo de vinazas (m3/dia) 500
Contaminacion del efluente (kg DQO/m3) 28,5
Volumen del reactor (m3) 1187,5

Con un flux de 12 kg DQO/m’dia se obtiene una capacidad requerida por el reactor
anaerobico de 1187,5 m’. De esta forma se encuentra que se requiere disefiar y construir un

reactor anaerdbico con una capacidad nominal de (1187,5 - 3562,5) m’.

Debido a la presencia de una capa de lodo anaerdbico en el fondo de los reactores, se aplica
un factor de efectividad en el disefio de estos. Este factor puede variar entre 0,8-0,9 y se

utiliza para considerar el volumen ocupado por los lodos anaerdbicos en el fondo de los
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reactores. En el Cuadro 7.5 se observa el calculo de la capacidad de los reactores tomando en

cuenta el factor de efectividad.

Cuadro 7.5 Calculo de la capacidad real del liquido a partir del factor de efectividad

Menor Capacidad Mayor Capacidad
Capacidad nominal 1187,5 3562,5
Factor de efectividad 0,9 0.9
Capacidad del liquido 1318,9 39583

Se establece la capacidad del liquido en el reactor como la capacidad promedio de los valores

obtenidos en el Cuadro7.5, entonces la capacidad promedio es 2638,6 m”.

7.4 RECOMENDACIONES SOBRE EL ARRANQUE DE LOS REACTORES UASB

El arranque de los reactores UASB construidos no dio los resultados esperados, para obtener
un comportamiento deseable a nivel industrial, es necesario seguir una serie de medidas. El
arranque de los reactores consiste en obtener las condiciones dptimas desde el punto de vista
microbioldgico para los organismos se adecuen al tipo de efluente que van a metabolizar, un
cambio repentino de condiciones puede resultar en la inhibicion del proceso de

metabolizacion, inclusive producen la muerte de los microorganismos.

7.4.1 ELABORACION DEL INOCULO DE BACTERIAS ANAEROBICAS

Para iniciar el arranque de los reactores se debe realizar una inoculacion, el agua requiere
estar en condiciones de anaerobiosis, para lo cual puede resultar util el flujo de nitrégeno
gaseoso para desplazar el oxigeno del agua, inclusive se puede afiadir pequenas cantidades de
sulfuro de sodio (Na,S) para reducir el potencial redox, es decir eliminar la presencia de

oxigeno.
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Es deseable que los fangos o lodos tengan alguna actividad metanogénica, entre mayor sea
estd actividad menor sera el tiempo necesario para el arranque. Esta caracteristica de los lodos
se puede obtener al utilizar lodos provenientes de otro reactor anaerobico el cual tenga una
actividad similar a la deseada. En el mercado existen algunas opciones para obtener lodos con
actividad los cuales pueden resultar en una buena inversion al reducir el tiempo de arranque

de los reactores.

Las muestras de inéculo deben contener al menos 10 kg SSV/m?, debido a que los sélidos
volatiles representan la cantidad de biomasa presente en los fangos, esto representa las
bacterias y materia orgéanica biodegradable, los cuales permiten metabolizar los compuestos
organicos presentes en el agua residual. Los reactores no deben sobrepasar el 60% de su

capacidad en lodos durante el arranque.

7.4.2 ARRANQUE DEL REACTOR ANAEROBICO

Durante el arranque de los reactores se debe tener especial cuidado con la velocidad de
ascenso, ya que una velocidad alta puede ocasionar el arrastre de las bacterias lo cual genera
un atraso en el arranque del reactor al perder bacterias con buena actividad metanogénica, la
velocidad de ascenso no debe sobrepasar la velocidad de sedimentacion de los cimulos

bacterianos.

Estos cumulos adquieren una mayor masa y densidad conforme metabolizan mas carga
organica y se reproducen, ya que después de la mitosis, las nuevas células se adhieren a otras
existentes, por lo que la velocidad de ascenso durante el arranque debe ser menor que la

velocidad de ascenso que se puede alcanzar con el proceso estabilizado.

La concentracion recomendada para el arranque del reactor no debe ser superior a 5000 mg
DQO/L, (Hvitved-Jacobsen, 2013) el agua con esta concentracion permite adecuar el
consumo de materia organica por parte de las bacterias. Se estable un tiempo de retencion

minimo de 24 horas. Por lo que el flux requerido al inicio es de 2 kg DQO/m3 dia.



77

La condicion que determina cuando es posible aumentar la cantidad de carga orgénica es la
cantidad de biogas producido, esta cantidad debe ser de 0,1 m’/m’ reactor por dia, los
reactores anaerobicos presentan una capacidad de 7000 m’® por lo que se debe esperar una
produccion de 700 m® de biogas en los primeros dias para aumentar la carga organica del

efluente (Metcalf, 2004).

Otro aspecto que sirve de referencia para aumentar la concentracion de la carga organica es la
cantidad de 4cidos grasos volatiles (AGV), se establece detener el proceso anaerdbico si
existe una concentracién superior a 3 meq/L de AGV, la medicion de los AGV volatiles
puede dar resultados mas altos cuando se determina en efluentes oscuros como la vinaza. Por
lo que se debe considerar este factor a la hora de efectuar la valoracion para determinar los

AGV (Vogel, 2007).

Al no poder determinar la cantidad exacta de AGV debido a la interferencia de otras
sustancias, se debe determinar si se presenta un aumento en las mediciones de AGV. Un
aumento puede indicar que es necesario establecer una pausa en el ritmo de alimentacion de
los reactores anaerobicos y que no es conveniente aumentar la concentracion del efluente. La
medicion de los AGV se debe realizar cada dos dias. Este monitoreo permite indicar el avance

en la asimilacion de la carga organica por parte de las bacterias anaerobicas.

Una vez que los reactores asimilen una carga organica de 5 kg DQO/m”, es posible aumentar
la concentracidon de la velocidad volumétrica de carga en un porcentaje alrededor de 30%, en
este caso se debe mantener el control establecido de los AGV dentro del reactor, no permitir
que estos sobrepasen una concentracion de 8 meq/L ya que esto puede ocasionar una

acidificacion en el reactor.

Durante el aumento de la velocidad volumétrica de carga es probable obtener una disminucién
en la produccion de biogds, esto es normal debido al arrastre ocasionado por el aumento de

flujo, ya que algunas bacterias metanogénicas son arrastradas por el efluente, sin embargo en
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los cumulos mas densos de bacterias la reproduccion de estas contintia por lo que los niveles

de produccion de biogas volveran a establecerse.

Si se presenta un aumento descontrolado de los AGV y estos superan una concentracion de 15
meq/L se debe verificar el pH del reactor, si es necesario se debe afiadir NaOH, y una
reduccién de la velocidad volumétrica de carga es requerido, una vez estabilizado el proceso
se puede volver aumentar la velocidad de flujo volumétrico pero en un porcentaje menor al

inicial.

Este procedimiento de control se debe realizar hasta poder alcanzar una velocidad volumétrica
de carga de 2 kg DQO/m’ dia. Una vez alcanzado este punto se debe disminuir el porcentaje
de aumento de un 30% a un 20% en la velocidad de carga. Para aumentar mas de este punto

se verifica el perfil y la cantidad de los lodos cada tres semanas.

Durante el arranque de los reactores anaerobicos existen aspectos bdsicos que requieren un
monitoreo continuo, los factores que pueden influir en la velocidad del arranque de los

reactores son:

e La calidad del granulo de lodo anaerdbico.
e La superficie de contacto entre el agua residual y los lodos anaerobicos.
e Cantidad de nutrientes esenciales.

e Tasa de arrastre del lodo anaerdbico.

Cabe resaltar la importancia de poder estabilizar la hidraulica del sistema, ya que un control
sobre el flujo y el tiempo de retencion hidraulico es esencial para el arranque de los reactores
anaerobicos, inclusive una vez estabilizado el proceso en los reactores se requiere un control
completo de la hidraulica del sistema para no afectar el funcionamiento de estos. Es necesario
contar con un tanque de estabilizacion hidraulico en el disefio del sistema de tratamiento de

efluentes.
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El tiempo requerido para el arranque de los reactores depende también del origen de los lodos
anaerobicos, los més utilizados provienen de estiércol de vaca y de los fangos de algunos rios,
también se debe tomar en cuenta la temperatura de alimentacion del efluente y el posible
arrastre de los lodos durante el arranque de los reactores. Para un sistema que opere a 30 °C y
utilice estiércol de vaca se puede tener una duracidn que varia entre (44-258) dias

dependiendo del porcentaje de arrastre de los lodos anaerdbicos (Metcalf, 2004).

7.5 USO DE DIFUSORES EN EL REACTOR AEROBICO

La tecnologia de tratamiento de efluentes por medio de oxidacion bioldgica es ampliamente
utilizada en sistemas de tratamiento de aguas doméstica e industriales, la razén por la cual
este método resulta aplicable a la mayoria de los efluentes es porque aprovecha la oxidacion
de la materia por medio de bacterias que se reproducen en condiciones aerdbicas, es decir que

tienen una mayor actividad metabdlica al estar en presencia de oxigeno.

La presencia de oxigeno en el seno del cuerpo de agua en laguna aerdbicas debe ser
permanente, ya que con la ausencia de oxigeno, las bacterias aerdbicas decrecen su actividad
y son reemplazadas por otro tipo de bacteria, usualmente ocurre la formacion de baterias
filamentosas, las cuales generan problemas en las plantas de tratamiento al dificultar los
medios de separacion por gravedad, ya que estas bacterias impiden la sedimentacion de las

particulas (Metcalf, 2004).

Al conocer la importancia de la oxigenacion en el medio, se debe procurar mantener un
contacto continuo de las bacterias con el oxigeno, para esto se debe recurrir a implementar
equipos con una tecnologia reciente, para suplantar el método utilizado en el disefio original
de la planta de tratamiento de efluentes, el cual consistia en aireadores mecanicos los cuales

agitaban el medio para introducir el aire en el agua.

Sin embargo de acuerdo con la ley de Henry, la solubilidad de un gas en el agua depende de la

presion parcial que se ejerza. Para el oxigeno se tiene una solubilidad de 8,2 mg/L. La baja
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solubilidad de oxigeno en agua hace necesario un flujo constante de aire para ponerlo en
contacto con las bacterias aerobicas. Ademas se requiere que las particulas de aire tengan un

area superficial pequena para facilitar el contacto con las bacterias.

La concentracion de oxigeno en el aire a presion atmosférica es aproximadamente 9,5 mg/L,
esta concentracion aumenta de forma lineal con la presion de acuerdo a la ley universal de los
gases, por lo que si se utiliza un flujo de aire comprimido de 10 atm, se obtendria una
concentracion de 95 mg/L de Oxigeno en el aire. Por estas razones es que es necesario
implementar en la laguna aerdbica, un sistema de aireaciéon de burbuja pequefia y aire
comprimido, es decir por medio de un sistema de difusion. Este tipo de aireadores se

ejemplifica en la Figura 7.4.
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Figura 7.4 Aireadores por difusion. (diffusion, 2014)

Este tipo de aireador se puede conseguir en el mercado de acuerdo a la longitud y profundidad
de cada laguna de aireacion, ademés permite la manipulacion para sacarlo del fondo de la
laguna para facilitar su mantenimiento, por lo que se recomienda la adquisicidon de este tipo de

aireador para el reactor aerobico en la planta de tratamiento de FANAL.



CAPITULO 8
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

8.1 CONCLUSIONES

e El estado actual de la planta de tratamiento no permite su funcionamiento para el
tratamiento de vinazas debido al deterioro en los equipos de obra gris y lo obsoleta de
su tecnologia.

e Los reactores anaerébicos de 7000 m’ existentes no tienen la capacidad para
metabolizar un efluente con (120-80) kg DQO/m”.

e Los instrumentos de medicion, control automatico, motores eléctricos, bombas,
sopladores, compresores, y tuberia son obsoletos o inexistentes.

e La laguna acrobia tiene la capacidad suficiente (6065 m’) para el tratamiento de un
efluente de (71-47) kg DQO/m’, pero no cuenta con el equipo tecnoldgico para
aireacion.

e [os sistemas de separacion por gravedad actuales son insuficientes para el tratamiento
del efluente.

e FEl sedimentador que fue modificado a UASB no presenta la capacidad suficiente para
establecerse como una tercera etapa anaerobica (746 m’)

e Los reactores anaerobicos tienen un disefio obsoleto, por lo que la eficiencia teorica de
estos es inferior a la de un reactor UASB.

e Para poder determinar el porcentaje de reduccion del DQO en las etapas bioldgicas se
requiere obtener lodos anaerdbicos con alta actividad metabdlica.

e Se requiere construir una etapa anaerdbica adicional.

e En la planta de FANAL existe suficiente area para la construcciéon de un reactor

anaerdbico adicional.

81



82

8.2 RECOMENDACIONES

e Adquirir dos separadores de levaduras con una capacidad de 20000 L/h cada uno para
mantener el flujo en caso de falla de alguno.

e Adquirir un equipo DAF con una capacidad de 0,0063 m’/s

e Construir un reactor UASB adicional con un minimo de 1187 m’ para un flux de 4 kg
DQO/m’-dia y un maximo de 3562 m’ para un flux de 12 kg DQO/m™-dia

e Se debe disponer de un procedimiento de arranque de los reactores.

o Instalar difusores de burbuja fina y aire presurizado en la laguna aerobica.

e Determinar el porcentaje de reduccion de DQO obtenido al realizar métodos de
separacion de solidos, como centrifugacion y flotacion.

e Disefiar un sistema de aprovechamiento del biogds generado en los reactores
anaerobicos.

e Realizar un estudio del suelo de la planta de tratamiento de efluentes para determinar
la localizacion del nuevo reactor anaerobico.

e Realizar una comparacion entre reactores anaerobicos UASB y ABR considerando
eficiencia, costo y espacio para poder determinar cual tecnologia se adecua més a la

planta de tratamiento de FANAL.



CAPITULO 9

NOMENCLATURA
Simbolo Definicion Unidades
A Area m°
D Diametro m, in
DQO Demanda quimica de ppm, kg/m’
oxigeno
DBO Demanda biologica de ppm, kg/m’
oxigeno
H altura m
Q Flujo Volumétrico m’/dia
SS Solidos sedimentables mL/L
t Tiempo dia
A% Volumen m’
\% Velocidad lineal m/s
SSV Solidos suspendidos volatiles Kg/ m’
%RDQO Porcentaje de reduccion de %
DQO
Subindices
i Inicial
t Tedrico
tub Tuberia
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APENDICES



A. Muestra de calculo.

A.1 Calculo del DQO Tedrico por cada etapa de la planta de tratamiento de efluentes de
FANAL.

El calculo del DQO que se espera en cada etapa de la planta de tratamiento de efluentes en
FANAL se obtiene al multiplicar el porcentaje de reduccion de DQO por el DQO inicial por

medio de la siguiente ecuacion:

DQOt = DQOi — (%RDQO x DQOi) A.l

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.1, Fila 1, columna 3 y Fila 2 columna 2 se obtiene que:

DQOt = 100000 ppm — (5% x 100000 ppm)
DQOt = 95000 ppm

El resultado se muestra en el Cuadro 5.1, Fila 2, Columna 3.

A.2 Tiempo de retencion hidraulico de los reactores anaerdbicos industriales de la
planta de tratamiento de FANAL.

El célculo correspondiente al tiempo de retencion hidraulico en los reactores UASB que se
ubican en FANAL se calcula mediante la siguiente ecuacion:

r=Y A2
Q
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Sustituyendo los datos del Cuadro 5.3, Columna 1, Filas 1y 2 se obtiene que:

3500 m3
A
250 T
t = 14 dias

El resultado se muestra en el Cuadro 5.3, Columna 1, Fila 3.

A.3 Capacidad de los reactores anaerobicos utilizados en la planta piloto de tratamiento
de efluentes.

La capacidad requerida para la construccion de los reactores anaerobicos de la planta piloto se

calcula mediante la siguiente ecuacion:
V=Qxt A3

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.3 Columna 1, Fila 3 y del Cuadro 5.4, Columna 2, Fila 1

se obtiene que:

m3
V =14 dia x 0,007 —

dia
V = 0,098 m3

El resultado se muestra en el Cuadro 5.4 Columna 2, Fila 2.
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A.4 Célculo de la altura del liquido para la construccion de los reactores anaerobicos a
nivel de planta piloto.

La altura del liquido requerida para construir los reactores anaerdbicos de la planta piloto de

tratamiento de efluentes se calcula mediante la siguiente ecuacion:

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.4, Columna 1, Fila 2 y del Cuadro 5.7 Columna 1, Fila 2

se obtiene que:

0,098 m?
"~ 0,233 m2

H=042m

El resultado se muestra en el Cuadro 5.4 Columna 1, Fila 3.

A.5 Tiempo de retencion hidraulico del reactor aerobicos industrial de la planta de
tratamiento de FANAL.

El calculo correspondiente al tiempo de retencion hidrdulico en el reactor aerdbico que se

ubican en FANAL se calcula mediante la siguiente ecuacion:

A5

Q<

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.5, Columna 1, Filas 1 y 2 se obtiene que:

6400 m3
t=—"H7v
m

500 dia
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t = 12,8dias

El resultado se muestra en el Cuadro 5.5, Columna 1, Fila 3.

A.6 Capacidad del reactor aerobico utilizado en la planta piloto de tratamiento de
efluentes.

La capacidad requerida para la construccion del reactor aerdbico de la planta piloto se calcula

mediante la siguiente ecuacion:
V=Qxt A.6

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.5 Columna 1, Fila 3 y del Cuadro 5.6, Columna 1, Fila 1

se obtiene que:

3

m
V =12,8dia x 0,014 —
dia

V=0179m3

El resultado se muestra en el Cuadro 5.6 Columna 1, Fila 2.

A.7 Célculo de la altura del liquido para la construccion del reactor aerébico a nivel de
planta piloto.

La altura del liquido requerida para construir el reactor aerébico de la planta piloto de

tratamiento de efluentes se calcula mediante la siguiente ecuacion:
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Sustituyendo los datos del Cuadro 5.6, Columna 1, Filas 1 y 2 y del Cuadro 5.7 Columna 1,

Fila 2, se obtiene que:

_0,179m?
"~ 0,233 m?

H=077m

El resultado se muestra en el Cuadro 5.6 Columna 1, Fila 3.

A.8 Célculo de la velocidad lineal del flujo hidraulico en las tuberias de la planta piloto
de tratamiento de efluentes.

La velocidad lineal del flujo dentro de la tuberia de la planta piloto de tratamiento de vinazas

se calcula mediante la siguiente ecuacion:

v = Q A.8
- mya2
(Dtubx0,0245in) X3

Sustituyendo los datos del Cuadro 5.7 Columna 1, Fila 5 y del Cuadro 5.8 Columna 1 Fila 1,

se obtiene que:

m’
— h
T 0,25 in x 0,0245 52 X I

(0,25 in <0, in) 4

0,349

m
v=307 —
S

El resultado se muestra en el Cuadro 5.7 Columna 2, Fila 1.



