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1. Resumen ejecutivo 
Debido a su capacidad de obtener energía a partir de la mineralización de los residuos 
orgánicos, la digestión anaerobia debe ser incorporada a los procesos de tratamiento 
para hacerlos costeables y autosustentables ya que por cada kg de materia orgánica 
(demanda química de oxígeno) puede generar 340 L de gas metano que puede 
producir 3.4 kWh que es suficiente para entregar agua de calidad potable después de 
someterla a procesos de pulimento en reactores aerobios y tratamientos avanzados 
para la reclamación y recirculación e incluso para su potabilización para inyectarla al 

acuífero. 
La zona metropolitana del Valle de México tiene un grave problema de acopio y 
distribución de agua y no se va a poder resolver si se sigue con el mismo concepto en 
el manejo de agua que tenemos actualmente. Obtener agua, usarla y tirarla. Este 
manejo del agua nos ha llevado a extraer del acuífero mas agua de la que capta y a 
traer el agua de otras cuencas a altos costos sociales y económicos. Por mal manejo 
de la zona de recarga natural solo se capta el 50% del agua de lluvia que se podría 
infiltrar, se pierde por fugas en la red el 38% de agua de potable. Solo se recicla el 8% 
del agua potable que llega al drenaje y lo demás se usa sin tratamiento adecuado para 
el riego ineficiente en el Valle del Mezquital. 
Para enfrentar el problema se debe tener un paradigma diferente para el manejo 
sustentable del agua. Este paradigma consiste en ahorrar agua, incrementar la 
captación de agua de lluvia que actualmente escurre desde la zona de recarga hasta el 

drenaje (4 m 3/s), reducir a la mitad las pérdidas en la red (6 m 3/s) que actualmente 

también llega hasta al drenaje y recircular agua purificada al acuífero (10 m 3/s) para 

almacenarla, pero sobre todo para restablecer el equilibrio hidráulico. Estas acciones 
también tienen el beneficie adicional de liberar el drenaje del caudal de agua limpia (20 

m 3/s) que se mezcla con la residual. 
Para poder tratar cerca de 10 m 3/s de aguas residuales municipales, que es la cantidad 
necesaria infiltrar al acuífero si además se cumplen las tareas para volver a tener un 
balance positivo en su extracción es importante desarrollar plantas de tratamiento 
capaces de tratar grandes volúmenes de agua a altas tazas para ser instaladas dentro 
de la ciudad. Implica revolucionar aún más el concepto de los reactores para el 
tratamiento de aguas residuales ya que deben ocupar una pequeña superficie por lo 
que deben tener una gran cantidad de biomasa (biocatalizador) activa en su interior y 
una gran capacidad de transferencia de masas. Los reactores de lecho de lodos 
anaerobios de flujo ascendente (UASB) y de lecho de lodos expandidos (EGSB) son un 
avance pero ya se ha demostrado que los reactores de lecho fluidificado con flujo 
descendente también cumplen con las condiciones (Castilla eta! 2000). Los reactores 
anaerobios que se requieren deben tratar hasta 4.5 kg DQO/m 3 d 1  lo que implica tener 

velocidades de flujo a través de la biomasa alrededor de 4 m/hr lo que implica que la 
biomasa deberá resistir los esfuerzos cortantes causados por esta velocidad. 
En la etapa aerobia, los reactores de membrana sumergida también deben 
desarrollarse con alta concentración de lodos para tener una tasa de 2 kgDQO/m 3 .d 
para lo que deberán tener un sistema que permita una alta velocidad de transferencia 

de oxígeno (5 9m 3 h') por lo que se requiere suministrarlo por la membrana y por el 
líquido para tener una alta actividad biológica. 
En resolver estos problemas de diseño se ha trabajado en los últimos 10 años con un 
equipo de profesores y alumnos de la UAM y con profesionistas que han colaborado 
con la UAM en montar y difundir la tecnología anaerobia en el país. 

2. Palabras clave: balance hídrico, sustentabilidad, digestión anaerobia, reactores 
avanzados, reactor aerobio de membrana, 



3. Introducción 

Balance de agua en el D.F. 
En esta presentación me ocuparé del tema de agua debido a su importancia para el 
futuro de la ciudad de México pero que desde ahora se tienen que sentar las bases 
para desarrollarse usando al máximo sus propios recursos, principalmente el agua. 
Este tema ha sido desarrollado en la UAM a partir del año 2000 (Galván etaL) cuando 
la antigua Dirección General de Construcción y Obras Hidráulicas (DGCOH) al mando 
del Ing. Antonio Dovalí Flores propuso al IMP, a la UAM y a los Laboratorios Battelle un 
proyecto para hacer un balance del agua en el Distrito Federal a riesgo de que pudiera 
parecer incompleto al no considerar toda la cuenca, pero su propuesta era correcta 
porque el D. F. debía tomar el liderazgo en las acciones principales, Si nuestra 
apreciación era la correcta, los demás municipios debían seguir con lo propio. 
El balance (figura 1), elaborado principalmente con los datos de la propia DGCOH y con 
mediciones nuestras Galván etal. (2006), muestra que: 

Figura 1 Balance de agua en el D.F. SAAP: sistema de abastecimiento de agua potable, 
RDAT: red de agua tratada, SPTAR: sistema de plantas de tratamiento de agua 
residual, RAM: riego agrícola metropolitano, RAV: riego de areas verde, LLCyL: lenado 
de canales y lagos. 

Es posible y necesario tener un manejo sustentable del agua en el D.F. y en todo el 
Valle de México. De otra manera, la zona metropolitana se convertirá en una carga 
insoportable para el resto del país, principalmente para los habitantes de las cuencas 
vecinas. 

La Ciudad de México está perdiendo su área de recarga natural a favor del 
crecimiento urbano, tanto el planeado como el espontáneo, pues solamente el ll% de 
la lluvia queda atrapada en el acuífero (5 m 3/s) mientras que el 34% se pierde como 
escurrimientos urbanos en el drenaje. 

Durante muchos años la Ciudad de México ha sobre-explotado su acuífero y se ha 
beneficiado de la importación de agua de otras cuencas para usarla y, sin tratamiento 
apropiado, disponerla para las zonas agrícolas del Valle del Mezquital. 

El consumo doméstico e industrial de agua (19 y 3 m 3/s respectivamente) produce 
un agua residual que junto con las pérdidas de agua en la red y los escurrimientos de 



agua de lluvia suman 38 m 3/s. Este caudal es dispuesto, sin tratamiento, en las 
regiones agrícolas de los Valles de Alfayucan y del Mezquital, en donde es usada 
¡neficientemente (láminas de riego > 3m/año). 
S. El sistema de distribución del agua (36 m 3/s) se obtiene de dos clases de fuentes, 
las externas (53%), traídas desde el sistema Lerma y Cutzamala y la interna extraída 
del acuífero. Las fugas en la red de agua potable representan 37.5% de pérdidas netas 

de las cuales 5.5 m 3/s encuentran su camino de regreso al acuífero y las ms 
superficiales, van al drenaje. Este balance muestra un déficit del acuífero de 5 m 3/s 

aproximadamente. 

Principales acciones para restablecer el eciuilibrio hidráulico en el D.F. 
Este balance de agua es una útil herramienta para iniciar un plan de uso sustentable 
de agua resaltando el eficiente almacenamiento, uso y reuso del agua en beneficio de 
los habitantes del D.F. y de los campesinos del Valle del Mezquital. 

El objetivo de este proyecto sería la eventual disminución de la extracción de agua 
del acuífero y de importación de agua del sistema Lerma-Cutzamala. 
Un estudio cuidadoso del área de recarga natural muestra que con un apropiado 
manejo de cuencas todavía puede recuperarse superficie para aumentar la recarga 
natural con otros 4.4 m3/s Si se detiene el escurrimiento de la Sierra del 
Chichinautzin (reforestación y nivelación para retener el agua de lluvia). 
Instalando un sistema de control de presión y flujo en la red de agua potable se 
pueden reducir las pérdidas en un 50% ahorrando 6.7 m 3/s. 
Incentivar el uso eficiente del agua doméstica e industrial introduciendo un nuevo 
sistema tarifario que cobre fuertemente por el agua usada por arriba de un uso de 
comfort (180 l/hab.d). Esto estimularía un mercado de equipo eficiente y ahorraría 
cerca de 0.75 m 3/s (4% del actual consumo doméstico). 
Introduciendo una tarifa de uso industrial del agua propiciaría la práctica de 
tratamiento y reuso para ahorrar otros 0.35 m 3/s. 
Tratar un caudal de 10 m 3/s hasta nivel de potabilización e inyectarlo al acuífero 
para detener su sobreexplotación y por ende, el hundimiento de la ciudad. 
Si las anteriores medidas se ponen en práctica, el nuevo balance de agua daría una 
recarga neta del acuífero y se podrían reducir las importaciones (figura 2). 

S. Estas medidas reducirían el agua disponible para el Valle del Mezquital a 14 m 3/s 
que se tendrían que tratar para permitir sistemas de riego mas eficientes como el 
de goteo y el de aspersión, pero al mismo tiempo, permitiría mejorar la calidad de 
las cosechas y por tanto incrementar la vida económica de la región. 
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Figura 2. Balance de agua en el D.F. después de efectuar las acciones de recarga 
natural y artificial, reducir las pérdidas por fugas y propiciar el ahorro por cambio 
tarifario. 
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4. Tratamiento de aguas residuales para la Ciudad de México 
El tren de tratamiento convencional de aguas residuales consiste de: 
El tratamiento preliminar para separar mediante una sedimentación rápida a los 
sólidos de alta densidad o tamaño de naturaleza inorgánica. Le sigue el tratamiento 
primario para separar por sedimentación lenta a los sólidos suspendidos de naturaleza 
coloidal orgánica. Pueden representar hasta 40 % de la DQO y deben ser tratados para 
diminuir su masa antes de disponer de ellos. En el tratamiento secundario 
generalmente es una oxidación biológica generalmente de baja tasa. En el tratamiento 
terciario se considera la eliminación de nutrientes y de sólidos suspendidos finos. Un 
proceso de este tipo sería imposible para tratar el caudal de 10 m 3/s que se requiere. 

debido a los largos tiempos de residencia. 
Un tren de tratamiento avanzado de aguas residuales incorpora el tratamiento 
anaerobio dentro del biológico remplazando el sedimentador primario y el tratamiento 
de los lodos primarios. La biotecnología de los ciclos de nitrógeno y fósforo en esta 
etapa también sustituye parcialmente al tratamiento terciario. 
En el centro de un proceso avanzado de tratamiento de aguas residuales eficiente y 
sustentable se encuentra la digestión anaerobia que es la degradación de la materia 
orgánica mediante una asociación microbiana que sigue una cadena trófica hasta llegar 
a metano y bióxido de carbono. 

La digestión anaerobia consiste en una serie de reacciones que degradan la 
materia orgánica hasta metano y dióxido de carbono como productos finales. 
Básicamente, el proceso se puede dividir en tres pasos de acuerdo al modelo 
propuesto por Mclnerney y Bryant (1981). Las complejas relaciones intermicrobianas 
que la llevan a cabo se esquematizan en la figura 3. 
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Figura 3 Esquema de la digestión anaerobia Mosey (1983) mostrando los grupos 
bacterianos que intervienen y los productos intermediarios y finales. 



En la primera etapa, llamada de acidogénesis, los polímeros y otras sustancias 
complejas son hidrolizadas y fermentadas para dar compuestos químicos simples como 
el acetato que es el principal precursor del metano, otros ácidos orgánicos (propiónico, 
butírico, láctico, valérico, etc.), etanol e 1 -1 2 . En la segunda etapa, con las reacciones de 
acetogénesis, los ácidos grasos son transformados en ácido acético e 112. En la tercera 
etapa, se lleva a cabo la metanogénesis mediante dos tipos de reacciones; la 
acetoclasta que consiste en la descarboxilación del ácido acético y la hidrogenotrofa 
que consiste en la reducción del CO2 con 1 -12. La reacción global es: 

C6 H 120- ------ > 3CH + 3CO 2 	(1) 

Estas reacciones se llevan a cabo en el reactor de lecho de lodos anaerobios de 
flujo ascendente (UASB por sus iniciales en inglés), desarrollado por Lettinga y 
Hulshoff Pol. (1991). El reactor UASB se puede dividir en tres compartimentos (figura 
4): un lecho espeso de lodos, un lecho expandido y un sedimentador interno. Los dos 
primeros son reactores de flujo mezclado con respecto a la fase líquida y el 
sedimentador es de flujo pistón. El volumen de los tres compartimentos no es 
constante debido al crecimiento, acumulación y purga de la biomasa. Por el hecho de 
no tener que suministrar aire se elimina la necesidad de agitación brusca, por lo que la 
biomasa, formando agregados, en forma floculenta o en forma granular, está 
depositada en el fondo del reactor. La alimentación es distribuida en toda la base del 
reactor para promover el mezclado. La materia orgánica se adhiere a los lodos y se 
degrada en el primer compartimiento del reactor. En el segundo, se da la separación 
de las partículas que regresan al lecho de lodos. En el último compartimiento, se da la 
separación del gas promovida por deflectores. 

IJAS 

PF 
Xu 

30  

Figura 4. Reactor de lecho de lodos anaerobios de flujo ascendente (UASB) mostrando 
los tres compartimientos, lecho de lodos, lechos de lodos expandido y sedimentador 

interno con deflector. 

En el reactor aerobio, la comunidad bacteriana, llamada lodos activados, está 
formada de varias especies de microorganismos que bajo condiciones ambientales 
apropiadas transforman la materia orgánica, previa adsorción a la superficie del 
conglomerado, en microorganismos y CO 2  usando oxígeno disuelto como la fuente de 
energía. Este proceso se puede llevar a cabo en reactores que retienen la biomasa 
formando biopelículas (figura 5). Existe una fuerte interacción entre las distintas 
fuentes de carbono y nitrógeno, la compleja dinámica microbiana y la concentración de 
oxígeno disuelto. 
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Figura 5. Reactor aerobio de membrana. 

La materia orgánica se degrada de acuerdo a: 

	

C4 H 1003 N + 4.25 0- ------ 4 CO2 + 3.5 H 20 + NH 3 	(2) 
o 1.06 g02/g MO carbonácea 

NH 3  + H20 - N1-1 401-1 	 (3) 

NH 4  + 3/2 02 - NO 2  + 2 H + H 2O (por las Nitrosomonas) (4) 

y 
NO 2  + 1/2 02 — NO 3 - ( por las Nitrobacter) 	(5) 

	

NH4 + 2 02 - NO 3  + 2 H + H 20 	 (6) 

Por lo que se necesita una relación de 1.63 gOJg materia orgánica para nitrificar. 

En México se han desarrollado reactores anaerobios (Monroy et al., 2000) que 

permiten que la materia orgánica contenida en las aguas residuales pueda ser 
transformada con tiempos de residencia cortos y, si se aprovecha el biogás generado, 
con la energía suficiente para cubrir los costos de energía de las operaciones 

su bsiguientes. 
El reto en este caso es construir reactores altamente eficientes y que ocupen poco 
espacio en la densamente poblada ciudad de México. 

Cinética de las reacciones biológicas. 
Revisando los conceptos cinéticos que prevalecen en un reactor biológico tenemos que 
la ecuación de Monod es aceptable para caracterizar este tipo de reacciones que se 
llevan a cabo entre la biomasa y los sustratos contenidos en el agua residual. 

= kX = knao 	X 	 (1) 

El balance de masa en un reactor de flujo en tanque agitado (CSTR) operando en 
estado estacionario nos dice que el tiempo de residencia hidráulico (0) depende de la 
concentración de biomasa (X), de los parámetros microbiológicos; de afinidad por el 
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sustrato (K,') y del coeficiente metabólico (k' max ) y de la diferencia de concentraciones 
entre la entrada y el medio de reacción (que es el mismo que el de salida). 

T_+)'(S 	 (2) 
rs 	km *S*X 

Siendo la concentración de biomasa inversamente proporcional al °M,  es necesario 
diseñar reactores con alta capacidad para retener la biomasa. Los reactores anaerobios 
pueden tener entre 30 y  100 gSSV/L con un valor normal de 50 gIL pero los reactores 
aerobios están limitados por la transferencia de oxígeno (ecuación 3) por lo que los 
valores típicos en sistemas de lodos activados son de 1.5 a 5 gSSV/L dependiendo de 
si se usa aire u oxígeno. 

x =.L9*(9D_O 	
(3) 

q02  

Los coeficientes de transferencia reportados varían de 3 h' para un tanque de 44 m 3  
con oxígeno hasta 300 para un reactor elevado por aire (air-lift) de 50 m 3 . Para un 
tanque de lodos activados típico (3,200 m 3 ) se trabaja con valores de k 1 a = 15 h'. La 
figura 6 muestra la eficiencia de aireación y la velocidad de transferencia de oxígeno 
en función de la potencia volumétrica aplicada (P/V). Se puede ver que los sistemas 
convencionales aplican poca energía y no se logra una eficiente aireación. Por otro 
lado, el sistema airlift que es el más eficiente consume 18 veces mas potencia que uno 
de turbina sumergida gracias a que se aprovecha la altura del reactor (> 10 m) para 
proporcionar un largo tiempo de retención de la burbuja que a su vez mejora la 
transferencia de oxígeno debido a la agitación dada por la hidrodinámica generada por 
la expansión de la burbuja al ir ascendiendo. 
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Figura 6 Eficiencia y tasa de oxigenación en función de la potencia aplicada. 

Los valores de los parámetros cinéticos para los distintos grupos microbiológicos 
muestran que la actividad microbiana es parecida en ambos tipos de microorganismos 
(cuadro 1). El impacto de K 5  depende del valor de 5; con bajas concentraciones de 
salida (5 = 0.02 g/L) afecta el 0M,  con altas concentraciones (5 > 0.2 g/L) lo afecta 
poco. 

lo 



Cuadro 1 Valores de los parámetros de Monod en distintos conglomerados (Perry y 
Green 1999: 25-42) 

Tipo de 
conglomerado 

kmax  
(gDQO/gSSV.d) 

K 
(gIL) 

q02  
(g02/gSSV.d) 

Anaerobio 6.7 0.2 - 

Aerobio 5 - 10 0.05 - 0.1 1 

Aprovechando el hecho de que, en relación con reactor aerobio, un reactor anaerobio 
puede retener de 6 a 10 veces mas biomasa y su Ks es 4 veces mayor puede tratar 
efluentes mas concentrados a tasas más altas pero entregando efluentes con 
concentraciones no mas bajas que 0.5Ks para no castigarlo con una actividad 
microbiana muy reducida. (6.7 * 30 * 120/(200+120) > 10 * 5 * 20/50+20). En el 
reactor aerobio se aprovecha la baja Ks de sus microorganismos para entregar 
efluentes por debajo de este valor (20 mg DQO/L) a solamente un 28% de su 
velocidad máxima pero ahora consumiendo una menor cantidad de energía para 
disolver el oxígeno necesario para la degradación. 

S. Tratamiento avanzado de aguas residuales para la ciudad de México 
Tomando la caracterización fisicoquímica del agua residual de la Cd. de México que 
tiene 300 mg/L de DQOS y  180 mg/l de DQO suspendida (Monroy et al., 1997) se hace 
el balance de materia y energía del proceso integrado anaerobio-aerobio para una 
planta de 2 m 3/s. Por la relativa alta concentración de sólidos suspendidos que 
contiene (300 mgSS/L) en comparación de la DQO soluble (300 mgDQO/L) y las bajas 
temperaturas que se pueden tener en invierno (12 a 20°C) es necesario tomar en 
cuenta la acumulación e hidrólisis de los sólidos suspendidos (SS) con un mayor 
volumen en el lecho de lodos del reactor, que opera para los sólidos como un flujo 
pistón. 

SS 
 dSS 

°ss 	f 	 (4) 
SSo rss 

rss  = khSS 	 (5) 

Paviostatis y Giraldo-Gómez reportan la kh = 0.077 d' a 25°C y 0.2 d' a 35°C. 
Esperando hidrolizar la mitad de los sólidos resulta un reactor de sedimentación 
hidrólisis con 9 días de retención de sólidos y con 2 horas de residencia hidráulica. 
El reactor metanogénico, que es una variante del UASB, pues trabaja a velocidades 
ascencionales que le permiten exponer el lecho de lodos, llevará una carga adicional de 
sólidos orgánicos solubles producto de la hidrólisis en el primer reactor. Su tiempo de 
residencia es de 2.5 hr para eliminar el 65% de la materias orgánica. 
El reactor aerobio debe contener una alta cantidad de biomasa equivalente a 2 gIL y 
una alta transferencia de oxigeno (5 kg/m 3 .d) de manera que le permita penetrar la 
biopelícula y eliminar la materia orgánica en un tiempo de residencia muy corto. La 
figura 6 muestra como el sistema de oxigenación por el interior de la membrana y 
aireación por el liquido da la mayor velocidad de degradación de sustrato (González-
Brambila et al. 2006). 
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Figura 6 Efecto del tipo de aireación en el reactor de membrana 

A este tratamiento se le debe añadir el tratamiento avanzado (clarificación química, 
adsorción CAG, procesos membrana, osmosis reversa (RO), desorción con aire, 
ultrafiltración, intercambio iónico) que entregará el agua con calidad potable para ser 
inyectada al acuífero. 

El costo de inversión necesario para cada planta con capacidad de 2 m 3/s es de $ MN 
800,000,000 con un costo de operación de $ 4/m 3  tratado (figuras 7 y  8). 
Los resultados experimentales y los costos permiten seguir investigando y el siguiente 
paso será una planta piloto de 1 L/s para obtener los parámetros de escalamiento, 
modelar para el control automático del proceso. 
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Capy (Lis) 
—.---MembT .. 	SecTreat 	Totai 

Figura 7 Costos estimados de inversión de plantas de tratamiento secundario con 
tratamiento avanzado para inyección al acuífero 
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Figura 8 Costos estimados de inversión y operación de plantas de tratamiento 
secundario con tratamiento de filtración por ósmosis inversa para inyección al acuífero 

6. Conclusiones 
Es momento de cambiar el paradigma en el manejo del agua en el Valle de México. O 
seguimos trayendo agua de otras cuencas para usarla y desecharla a un costo de 
bombeo de 5.4 kWh/m 3  (falta añadir depreciación de la inversión mas mano de obra y 
mantenimiento) o nos preocupamos por nuestro suelo que se hunde cada vez mas por 
el continuo incremento en el déficit del acuífero. Tomando el costo de bombeo de $ MN 
1/ Kwh. Tendremos que es equivalente traer del estado de México 10 m 3/seg mas que 

tratar esa misma cantidad de agua e infiltrarla. 
Es necesario considerar que el agua residual que se envía al Valle del Mezquital ha sido 
de gran beneficio para esa región, y para el país, aún cuando el sistema de riego es 
ineficiente. Sin embargo, puede ser mejor si se les ofrece agua de mejor calidad para 
poder irrigar con tecnologías mas eficientes y obtener cultivos de mayor precio de 
venta. Entonces, a cambio de disminuir el caudal que se envía, se puede entregar agua 
de mejor calidad que permita el riego por aspersión o por goteo. Esto implica tratar un 

caudal de 14 m 3/s en reactores anaerobios hasta calidad secundaria (libre de sólidos 
pero con nutrientes). 

L 
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Balance de Bernoulli para el flujo de agua de Cutzamala a 
México 

Oscar Monroy Hermosillo 
Departamento de Biotecnología 

Universidad Autónoma Metropolitana 

Encontrar la potencia de la bomba para los siguientes parámetros: alimentando directamente con 
bomba 

:= 1.75ms 	 . . . velocidad segura en tubería 1.75 m/s 

10- 
S 	

... caudal máximo 

S3 := 	 ... area secciorial de tubería 
v3 

DI 	
¡(4.S3) 	

... diámetro de tubería 

D1=2.697m 

Dl = 106.195in 

D := Dl 

F. 4 
v2= 1.75ms 

it•D 

i := 1000•m 	 ... altura a que se enviará el agua 

L := 100km 	 ... longitud de la tubería

kg  
p := 1050-- 	 ... densidad del agua 

3 
m 

:= 0.002.13 	 ... rugosidad de la tubería

grn  
:=0.01. 	 ... viscosidad 

cm•s 

n 	0.6 	 ... eficiencia del sistema bomba-motor 



pl 	p•i.0•m•g+ 1atm 	
5 

pl = 1.116 x 10 Pa 

p2 := i•atrn 	
5 

p2= 1.013x 10 Pa 

m 
vi := 0- 

S 	 vl=Oms 

Re Dv2 	 Re = 4.956 x 106 

factor de fricción f = f(Re,e/D) 

siRe<2100 

Re 

si 1Oexp8> Re >5000 	 f 	
1.32 

( e 	5.74 
InI— +- 

	

3.7.D) 	
Re°9 

f = 0.023 

n codos de 90 + m válvula check, x Y, y exp, z red 

LD := 150 + 10145 + 60 + 560 + 560 	... longitud equivalente acc. 

Le := LDD 	 Le = 6095.993 m 

I-t 	L + Le 	 .. longitud equiv. total 

Lt = 1.061 x 105 m 

FI := ______ 	
... pérdidas por fricción 

FI = 144.122 KgfmKg 

2 2 
v2 –vI 

Wf:= 	
p2–pi

+Fi 
2 	 p 

P := M.F.  
'1 

Et:= P•1vr  

Wf = 1143.278KgfmKg l 

Wf = 11215.562m s 

P = 2.636 x 10 HP 

Et= 1.72x 109kWhr 



DISEÑO DEL PROCESO ANAEROBIO-AEROBIO DE LA Cd de 
México 

De acuerdo a las estimaciones de calidad y cantidad de agua consumida, 
se toman como base las siguientes cantidades: 

- l 
DQOo := 300mgL 	DBOo := 250•mgL -I  

F 	2000 Ls 	
F = 1.728 x 10 md 1 

DBOo = 0.833 
DQOo 

So := DQOo 
Concentración máxima DQO entrada 

maxima ' ' salida 	 s 5o.igL 1 

	

Concentración máxima DbO entrada 	 Bo:= DBOo 

	

maxima " " salida 	 - 
B 50mgL 

Conc. aprox de sólidos suspendidos 	 SSo:=300mgL 

Conc. aprox de Nitrógeno Kjehldal 	 NKo:=35mgL 1  

NK 5•mgL 1 

Temperatura del agua oC 	 T:= 18 

Sustancias activas al azul de metileno SN 	SAAM := 300.mg.L 1 

REACTOR DE HIDROLISIS Y SEDIMENTACIÓN. 

s:= 0.8 

SS! 	(i - e).SSo 	 SS! = 0.06 kgm 3  

	

So + 0.5•SSo1.2 	 SI = 0.48 kgm 3  

SSL:= 60•kgm
-3  

la concentración de sólidos en el lecho 
kh := 0.077•d 1 

velocidad de hidrólisis . 
rss := kIlSSL 



tiempo de retención de solidos para 
lograr hidrólisis 

volumen de la lecho de lodos 

SS 1 

Oss:= 
—rss 

SSL 

Oss= 12.974d 

Vis 	
(F.SS].Oss) 

SS L 

Vis = 2.242 x 103 m3  

TRH del sedimentador = 2 hr 
Vs:= 2•hrF 

:= Vs + Vis 
volumen de sedimentador+hidrolisis 

TRH en sedimentador-reactor hidrólisis 

velocidad ascencional en el sed-hidro 

Vsh = 1.664 x 104 111 

Vsh 
Osh := 

F 

Osh = 2.311 hr 

sh 	1.6 m hr 

F 
A5  := - 

V sh A5 =4.5x 

= 67.082 m 

Vsh 

	

A55 	 = 3.698 ni 

REACTOR ANAEROBIO EGSB 

Dimensiones de los módulos del reactor 

CO := SIF 	 CO = 8.294 x 10 4 kgd 

	

COCI := 4.5.—-- 	De acuerdo al promedio de temperaturas de agua reportadas 19 0, la 
carga orgánica de diseño recomendada para dar eficiencias de remoción 
de DQO y SST. 



5dqo 	0.65 
	

dbo : 0.90 

co 
Van  := 

COd 

Vai  
TRH := - 

F 

Van  = 1.843 x 104 m 3  

TRH = 2.56hr 

Han  lOm 

Van  
Aan  - 

Han  
2  Aan  = 1.843 x 10m 

Lan:= 1Dm 

a := O 

F(1 + a) 
VS 51  := 

nb 	
Aan 

3m 2 

Aan  
Wan := - 

Lan 

Vsan = 3.906 m hr 

nb = 614.4 

Wan= 184.32m 

Dado que se cuenta con 1646 m2 de area y una Cod de 3.5 kg/m3.d, se 
recomienda instalar 1 boquilla de alimentación cada 3 metros cuadrados. 

3 
GG := 0.34 

m CH4
— 	 producción de gas metano 
kg DQO 

G := GG.(COadqo) 	
G = 1.833 x 104mCH4 

d 

Flc:= 8000kcalm 3 	 Valor calorifico del Biogas 

Q := HcG 	 Q = 1.466 x 108  kcal•d 1 

lic = 9.304 kW•hr•m 	
Q = 7.106 x 103  kW 

Cantidad de lodos producidos 

LL := 0.04• 	
lodos secos 

kg 	 13265 kcal/g 
DQO removido 

Pla : (COad qo)LL 	Ha = 2.157 x 10 	
lodos secos 

d 



A una concentración de 20 kg SS/m3 en el lecho de lodos (SSLL)

kg  
SSLL 20•--

Pta  
Pia:= 	 3 -1 

3 	 SSLL 	 PI, = 107.827 m -d 
rn 

11a = 1.248 s 1 L 

Concentraciones de salida 

S2:= si(i - Cdqo) 	 S2 = 168 mgL 1 

SS2 := ssi.(i - 	 SS2 = 12mgL 1 

REFERENCIA: Lettinga G, Hulshoff Pol LW, (1991) UASB-Process design for 
various types of wastewater', Wat. Sci. Tech. N8 pp.  87-107. 

REACTOR AEROBIO 

orn 	1 	 Ks 	100mgL 1 
	

Kd := 0.05d 	 := 1 d 1 

F/M (S2*F/X*V) 	 FM := 0.4d 

Rendimiento celular 	 Y:= 
mg 

Tasa de eliminación de materia orgánica 

F = 2 x 10Ls 

Gasto medio 

Gasto de diseno 	 Fd:= 1.2F  

(28 gm"(585 	273 
Densidad del aire 	 pg .= 

	.4L) 760 273 + 20 

pg = 0.896 kgm 3  

densidad del agua 	 p := 1000.grn.L 1 

viscosidad del aire 	 tg := 0.0002- 
cm s 



	

Viscosidad del agua 	 := 
cm s 

Tensión superficial del agua 	 a :=72gms 2  

Difusividad del 02 en agua 	 Do2 := 510 6 cm 2 s 

S2= 168mg.L 1  

S= 5OmgL 

Tiempo de residencia de lodos (TRS) 

TRS := tm 	
S 	

1 	
TRS = 3d 

Ks+S) 

0ae := 2•hr 

X:=TRSY 	
S2 - S 	

-j 
Oae(1 + Kd.TRS) 	

X = 2.216 kgm 

Vae  := 	 Vae = 1.44 X 104 111 

vzle 

t1ae 	8 m 

3 2 
Aae  := 	 Aae = 1.8 x 10 m 

\Sae := 	 = 4 m hr 
A lle  

REVISANDO F/M 

FMi := (FS2)  
Vae X 

S2 
B , 

0 ae 

FMr = 0.91 d 1 

que es muy cargado 

B v  = 2.016 kgm 3 d 

Vt 	Vi + Va11  + Vae 
	 Vt = 4.947 x 104m 

La producción de lodos 

Y 
Yobs := 



1 + KdTRS 

Plc := YobsF(S1 - S) 

Plc 
- 

3•X 

PIt 	Pla + PIc 

VI := Pj + Ia 

Yobs = 0.522 

Plc = 3.877 x 104kg•d 1 

!c = 5.831 x 10m 3 d 

PIt= 4.092 x 10 kgd 1 

y1 = 247.431 m 3 hr 

y1 = 68.731 s 1  L 

Para mantener la concentración de oxígeno estable a nivel de 3 ppm sera necesario airear el 
reactor por los dos lados de la membrana. Por el líquido se pasará el 25% del oxigeno 
necesario y el resto como oxígeno po dentro de la membrana 

La cantidad de oxígeno que se necesitaría para oxidar el DBO está dado por: 

02 := F.[ 1.5.(S1 - S) + 4.57(NKo- NK) 1 - 1.42•Plc 	02 = 8.01 x 10 kgd 1 

Qcn := O.25O2 	
22.4m' 273 + 1 	

Qcn = 2.181 x 
32kg 	273 	0.8 0.21 

	

O2 	 -1 
NaT := 

	

	 NaT= 5.562 kgm d 
Vae  

CALCULO DEL FLUJO REQUERIDO DE AIRE 

ODE 10mgL 	OD := 3mgL 

0.2502 	 -, - 

	

Na:= 	 Na= 1.391 kgrnd 
'ae 

Na 

(UDc - OD) 	 kia = 8.277 hr 


