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CONSIDERACIONES CINCONSIDERACIONES CINÉÉTICAS Y DE TICAS Y DE 
DISEDISEÑÑO DE REACTORES EN O DE REACTORES EN 

SISTEMAS ANAEROBIOSSISTEMAS ANAEROBIOS



Para poder utilizar las ecuaciones de Para poder utilizar las ecuaciones de 
disedise ñño de reactores es necesario tener o de reactores es necesario tener 
caracterizado el comportamiento caracterizado el comportamiento 
fluidodinfluidodin áámicomico del reactor, los fendel reactor, los fen óómenos menos 
de transporte en las distintas fases y  la de transporte en las distintas fases y  la 
cincin éética. tica. 
Los reactores pueden operar en Los reactores pueden operar en 
discontinuo o en continuo y en este discontinuo o en continuo y en este úúltimo ltimo 
caso identificamos como casos ideales el caso identificamos como casos ideales el 
reactor de mezcla completa y el tubular reactor de mezcla completa y el tubular 
flujo pistflujo pist óónn



Cinética de la reacción biológica
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Balance de Masa del Reactor ideal discontinuoBalance de Masa del Reactor ideal discontinuo

Entrada=Salida+DesapariciEntrada=Salida+Desaparici óón+Acumulacin+Acumulaci óónn
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Balance de Masa del Reactor Ideal Continuo AgitadoBalance de Masa del Reactor Ideal Continuo Agitado
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Balance de Masa del Reactor Ideal Flujo PistBalance de Masa del Reactor Ideal Flujo Pist óónn

Entrada=Salida+DesapariciEntrada=Salida+Desaparici óón+Acumulacin+Acumulaci óónn

En un elemento diferencial de volumen:En un elemento diferencial de volumen:
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Para una misma cinPara una misma cin éética e iguales condiciones tica e iguales condiciones 
iniciales el perfil de velocidad que se observa a l o iniciales el perfil de velocidad que se observa a l o 
largo del tiempo en un reactor discontinuo es el largo del tiempo en un reactor discontinuo es el 
mismo que el que se observa a lo largo de la mismo que el que se observa a lo largo de la 
longitud  de un  reactor flujo pistlongitud  de un  reactor flujo pist óónn
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Cuando la curva  1/Cuando la curva  1/ rrAA es creciente el RTFP permite alcanzar la es creciente el RTFP permite alcanzar la 
misma conversimisma conversi óón con menor volumen. Por lo tanto para n con menor volumen. Por lo tanto para 
reacciones de orden mayor que cero el RTFP es el re actor que reacciones de orden mayor que cero el RTFP es el re actor que 
da menor volumen. da menor volumen. 



Si el modelo de flujo del reactor se asemeja a un Si el modelo de flujo del reactor se asemeja a un 
RCAI la concentraciRCAI la concentraci óón en el reactor es igual a la de n en el reactor es igual a la de 
la salida.la salida.

Si el modelo de flujo se asemeja a un RTFPI la Si el modelo de flujo se asemeja a un RTFPI la 
concentraciconcentraci óón cae con un perfil dado por la cinn cae con un perfil dado por la cin éética tica 
a lo largo del volumen del reactor.a lo largo del volumen del reactor.
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Para reacciones biolPara reacciones biol óógicas gicas 
frecuentemente la ecuacifrecuentemente la ecuaci óón n 
que representa la cinque representa la cin éética tica 
es la ecuacies la ecuaci óón de n de MonodMonod
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Para valores altos de concentraciPara valores altos de concentraci óón de sustrato respecto a n de sustrato respecto a KKss la la 
ecuaciecuaci óón de n de MonodMonod tiende a una cintiende a una cin éética de orden 0. tica de orden 0. 

Para valores bajos tiende a una cinPara valores bajos tiende a una cin éética de orden 1.tica de orden 1.

Para las reacciones donde el rango de concentraciPara las reacciones donde el rango de concentraci óón en el que se trabaja n en el que se trabaja 
haga de orden cero la cinhaga de orden cero la cin éética de tica de MonodMonod ,  es indistinto utilizar un RTFPI o ,  es indistinto utilizar un RTFPI o 
un RCAI, el volumen necesario de reactor es el mism o.un RCAI, el volumen necesario de reactor es el mism o.

Cuando el rango de concentraciCuando el rango de concentraci óón en el que se trabaja es lo suficiente n en el que se trabaja es lo suficiente 
baja como para que la cinbaja como para que la cin éética de tica de MonodMonod tienda a orden uno, sertienda a orden uno, ser íía ma máás s 
conveniente el RTFPI ya que se necesitarconveniente el RTFPI ya que se necesitar áá un volumen menor para un volumen menor para 
obtener la misma conversiobtener la misma conversi óónn



Reactor RTFP con reciclo

X

El reciclo en el RTFP produce una disminuciEl reciclo en el RTFP produce una disminuci óón de la n de la 
concentraciconcentraci óón en la entrada por lo que el perfil de n en la entrada por lo que el perfil de 
concentraciconcentraci óón a lo largo del reactor varn a lo largo del reactor var íía menos. Si la a menos. Si la 
recirculacirecirculaci óón es muy grande, el perfil es casi constante y n es muy grande, el perfil es casi constante y 
desde ese punto de vista se asemeja al RCAI, no des de el desde ese punto de vista se asemeja al RCAI, no des de el 
punto de vista hidrpunto de vista hidr ááulico, sino desde el punto de vista de la ulico, sino desde el punto de vista de la 
concentraciconcentraci óón.n.



Modelo de flujo del reactor UASBModelo de flujo del reactor UASB



En el caso de los reactores UASB la producciEn el caso de los reactores UASB la producci óón de n de 
gas normalmente es suficiente para que el gas normalmente es suficiente para que el 
comportamiento comportamiento fluidodinfluidodin áámicomico de la fase lde la fase l ííquida quida 
se acerque al comportamiento del RCAI.se acerque al comportamiento del RCAI.

Por lo tanto si se quiere que la concentraciPor lo tanto si se quiere que la concentraci óón a la n a la 
salida del sistema anaerobio sea lo msalida del sistema anaerobio sea lo m áás baja s baja 
posible, dentro del reactor se tendrposible, dentro del reactor se tendr áá una una 
concentraciconcentraci óón baja  lo que dependiendo de la n baja  lo que dependiendo de la KsKs
harhar áá que la cinque la cin éética se acerque a orden 1, perdiendo tica se acerque a orden 1, perdiendo 
asasíí capacidad de remocicapacidad de remoci óón debido a que se trabaja n debido a que se trabaja 
con una velocidad  de reaccicon una velocidad  de reacci óón inferior a la mn inferior a la m ááxima.xima.



Por ejemplo si se tiene un efluente de 3000 Por ejemplo si se tiene un efluente de 3000 mgmg DQO/L a ser DQO/L a ser 
tratado en un reactor UASB (suponemos comportamient o tratado en un reactor UASB (suponemos comportamient o 
de RCAI) y se disede RCAI) y se dise ñña para que la concentracia para que la concentraci óón de salida n de salida 
sea 300 sea 300 mgmg /l, asumiendo una /l, asumiendo una KsKs de 200 de 200 mgmg /L, la velocidad a /L, la velocidad a 
la que trabaja el reactor estarla que trabaja el reactor estar áá dada por:dada por:
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Si se compara esta velocidad con la correspondiente  a si Si se compara esta velocidad con la correspondiente  a si 
se trabajara a una concentracise trabajara a una concentraci óón mn m áás alta tal que el orden s alta tal que el orden 
de reaccide reacci óón sea cero:n sea cero:
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Por lo tanto si  se trabaja en dos etapas (dos Por lo tanto si  se trabaja en dos etapas (dos 
RCAI en serie) diseRCAI en serie) dise ññando para que la salida de ando para que la salida de 
la primera etapa sea 1500 la primera etapa sea 1500 mgmg DQO/L y una DQO/L y una 
segunda etapa donde las salida sea 300mg/L segunda etapa donde las salida sea 300mg/L 
en el primer reactor la reduccien el primer reactor la reducci óón de velocidad n de velocidad 
serser áá 12% y en el segundo 40%12% y en el segundo 40%

En la situaciEn la situaci óón donde se trabaja con 300mg/L n donde se trabaja con 300mg/L 
a la salida la velocidad se reduce  un 40% con a la salida la velocidad se reduce  un 40% con 
respecto a la velocidad para orden cero.respecto a la velocidad para orden cero.



Por lo tanto para tener un volumen total Por lo tanto para tener un volumen total 
menor podrmenor podr íían utilizarse reactores en serie an utilizarse reactores en serie 
de forma que los reactores trabajen a una de forma que los reactores trabajen a una 
velocidad promedio mayor que si se velocidad promedio mayor que si se 
trabajara con un solo reactor RCAI.trabajara con un solo reactor RCAI.
Por supuesto que deberPor supuesto que deber áán realizarse otras n realizarse otras 
consideraciones como por ejemplo: como consideraciones como por ejemplo: como 
afecta la variaciafecta la variaci óón de la flora trabajando en n de la flora trabajando en 
etapas, simplicidad de operacietapas, simplicidad de operaci óón y costos n y costos 
constructivos.constructivos.



EVALUACIEVALUACI ÓÓN DEL DESEMPEN DEL DESEMPEÑÑO DE UNA SERIE DE DOS O DE UNA SERIE DE DOS 
REACTORES UASB EN COMPARACIREACTORES UASB EN COMPARACI ÓÓN CON UNO DEL MISMO N CON UNO DEL MISMO 
VOLUMEN TOTAL UTILIZANDO EL ADM1VOLUMEN TOTAL UTILIZANDO EL ADM1 López, I.; Passeggi, M.; Pedezert, A.; 

Borzacconi, L., “Assessment on the performance of a series of two UASB reactors compared against one of the same 

total volume using Anaerobic Digestion Model No 1 (ADM1), Water Science & Technology, 59.4 , 2009

El desempeño de varios reactores en serie puede ser comparado
con el comportamiento de uno solo utilizando modelos de 
simulación

�Modelo cinético: ADM1

�Modelo hidráulicol: CSTR (fase líquida)

Para cada componente se realiza un balance de masa en el reactor:

( ) interphaseglobaljjinj
j FrCCq

dt

dC
V −+−=

,.

Se tiene un conjunto de ecuaciones diferenciales que pueden ser 
resueltas numéricamente
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1 reactor

2 reactors

HRT = 5d

HRT = 2d

HRT = 1d

HRT = 0.5d

total HRT = 1d

total HRT = 2d

Figura 2 Salida de 1 solo reactor ( - - ) y 
salida del segundo reactor de una serie
(──) (arranque y estado estacionario).
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Figura 3 Salida de un reactor y de una
serie de dos reactores. Simulación del 
arranque hasta alcanzar concentraición de 
estado estacionario 1.7 gCOD/L (92% 
remoción de DQO)



Criterios y ParCriterios y Par áámetros de metros de 
DiseDise ñño para Reactores UASBo para Reactores UASB



� Sistema compacto, baja demanda de área
� Bajo costo de construcción y operación
� Baja producción de lodo
� Bajo consumo de energía
� Eficiencias de remoción de DBO y de DQO del orden 

de 65 a 75%
� Posibilidad de rearranque rápido luego de paradas 

largas
� El lodo de purga tiene elevada concentración
� El lodo de purga presenta buenas condiciones de 

deshidratación

CaracterCaracter íísticas de los reactores UASBsticas de los reactores UASB



� Posibilidad de producción de olores
� Poca capacidad del sistema de tolerar cargas 

tóxicas
� Elevado intervalo de tiempo para realizar el arranq ue 

en comparación con otros sistemas
� Necesidad de una etapa de postratamiento



Reactor UASB (UpFlowAnaerobic
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� Las características del flujo ascendente deben 
asegurar el m áximo contacto entre biomasa y 
sustrato

� Se deben evitar cortocircuitos
� El sistema de separación de las tres fases debe 

estar adecuadamente diseñado
� El lodo debe estar bien adaptado, con alta AME y 

excelentes condiciones de sedimentabilidad

Principios de funcionamiento del Principios de funcionamiento del 
reactor UASBreactor UASB



El diseño de un reactor biológico, en este caso el 
USAB requiere manejar con solvencia los siguientes 
aspectos:

Procesos Biológicos, Diseño de estructura civil, 
incluyendo aspectos hidráulicos, Diseño de reactore s 
incluyendo aspectos fluidodinámicos, automatización  
y control, Manejo de biogás



De acuerdo a su concepción el reactor UASB funciona  
como:

Separador de fases: Gas, Sólido Líquido

Para conseguir esto adem ás del diseño adecuado de la 
zona de sedimentación, el sistema recolector de gas  y 
el de líquido se manejan alturas m ínimas de reactor 
que de no cumplirse comprometen el buen 
funcionamiento.



. Máxima carga orgánica espacial permitida (cantidad de 
biomasa y capacidad metabólica)
. Máxima carga hidráulica permitida       (V asc.máx )
. Máxima carga de gas aplicable (colector de gas y car ga 
aplicable kg DQO/m 3d)
.Tiempo de retención de sólidos en el reactor 
(acumulación de biomasa)

Criterios a tener en cuenta en el diseCriterios a tener en cuenta en el dise ñño:o:



La Vasc max aplicable depende de las características de 
sedimentación de lodo que se genera

La B v máxima aplicable depende de la actividad de la 
biomasa que se logra con el efluente a tratar

Q = V/q, depende del efluente a tratar



Donde:
Bv= carga orgánica volum étrica (kg DQO/m 3 d)
C = concentración (kg DQO/m 3)
q = caudal volum étrico (m 3/d)
Vr= Volumen del reactor (m 3)

V

qC
B v

×=

Carga orgCarga org áánica volumnica volum éétrica:trica:



Cuando se tratan efluentes de concentración media a  
alta, el factor limitante para el diseño del reacto r puede 
ser la carga orgánica aplicada a la biomasa.

La carga orgánica aplicable dependerá de la capacida d 
de la biomasa (kgDQO /kgVSS*d) y de la concentración 
de lodos dentro del reactor
(Kg VSS/m 3).

Establecida la altura del reactor queda determinada  la 
carga superficial m áxima aplicable V asc max



Donde:
Vasc max = la máxima velocidad lineal aplicable
H = la altura del reactor
Bv= carga orgánica permitida (kg DQO/m 3 d)
C = concentración del efluente (kg DQO/m 3)

C

HvB
ascV ×=max



Por lo tanto el volumen de reactor requerido será:

v
r B

qC
V

×=

Donde:
q= Vasc max *A
Bv= (kg DQO/m 3 d); X*ACT
A= área (V r=A*H)
X= concentración de biomasa(Kg VSS/ m 3).
ACT=act. met. m áx. biomasa 
(kgDQO/kgVSS*d) 
Con ACT y X determino B v





Cuando se tratan efluentes de concentración media b aja, el factor 
limitante para el diseño puede ser la velocidad asc ensional

La máxima velocidad ascensional V asc max depende de las 
características de sedimentación del lodo, de lo co ntrario se 
produce lavado de la biomasa.

En el caso de efluentes concentrados la m áxima velocidad 
ascensional depende de la m áxima carga orgánica aplicable, en 
este caso (efluentes diluidos) el que no se produzc a lavado de la 
biomasa es el factor determinante.



De donde el volumen del reactor se calcula:

max
min

asc

r

V

H

q

HA

q

V =×==τ

τ×= qVr

En este caso para una altura de reactor determinada  En este caso para una altura de reactor determinada  
H la mH la m ááxima velocidad determina el tiempo de xima velocidad determina el tiempo de 
residencia del reactor mresidencia del reactor m íínimo (t nimo (t mmíínn):):



Los parámetros vistos son interdependientes:

Es necesario definir un área m ínima de reactor para 
que no se sobrepase la V S max

Amin=q/Vasc max

Hmax=t . Vasc max

(tmin )H = H/VS max





Velocidades ascensionales

� en el cuerpo del reactor: 1 m/h
� en la zona de sedimentación de lodo 

(separador de fases): 3 – 5 m/h





Lineamientos para el n úmero de 
puntos de entrada de líquido en UASB

>2> 4

2 – 40.5 – 2

< 20.5 – 1Granular

> 32 – 5

1 – 21- 2Floculento
(20-40gSST/L)

> 22 – 3

1 – 21 – 2

< 10.5 – 1Espeso, 
floculento

(> 40 gSST/L)

Carga 
(gDQO/L.d)

m2 por entradaTipo de lodo



PRINCIPALES OBJETIVOS DEL SISTEMA 
DE SEPARACIÓN DE FASES

� Separar y descargar el biogás del reactor
� Prevenir el lavado de la biomasa
� Posibilitar el deslizamiento del lodo hacia la zona de 

digestión
� Servir como barrera a una expansión excesiva de la 

manta de lodos (especialmente si es floculenta) cuando 
es sometida a altas cargas hidráulicas

� Efecto de pulimiento sobre el efluente



LINEAMIENTOS PARA EL DISE ÑO DEL 
SISTEMA DE SEPARACIÓN DE FASES

� Pendiente entre 45 y 60º
� La superficie de las aberturas entre los colectores de gas no debe ser 

menor que un 15 – 20 % de la superficie total
� La altura del colector de gas debe estar entre 1.5 y 2 m para 

reactores de 5 a 7 m de altura total
� Debe mantenerse una interfase líquido-gas en los colectores de gas 

para facilitar el desprendimiento de las burbujas y combatir la 
formación de espuma (scum)

� El solapamiento entre los baffles debe ser de 10 a 20 cm para evitar 
que las burbujas de gas entren en la zona de sedimentación

� Generalmente, se instalan cortaespumas en los canales de salida del 
líquido

� El diámetro de las cañerías de gas debe ser adecuado para facilitar 
la remoción del mismo, particularmente si se forma espuma

� Pueden instalarse rociadores en la parte superior para combatir la 
formación de capa flotante (scum)
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BIOMASA



Fase SFase Sóólida: BIOMASAlida: BIOMASA



Carga Org ánica
�� Carga orgCarga org áánica por unidad de volumen de reactor: nica por unidad de volumen de reactor: KgDQOKgDQO /m/m33dd

�� Carga orgCarga org áánica por unidad de biomasa:nica por unidad de biomasa:
KgDQOKgDQO //KgSSVdKgSSVd



Ejemplo

�� Caudal 1200 mCaudal 1200 m33 /d, concentraci/d, concentracióón 5 n 5 KgKg DQO/ mDQO/ m33, Volumen , Volumen 
del reactor 600 mdel reactor 600 m33

�� Carga orgCarga orgáánica por unidad de volumen: 10Kg DQO/ mnica por unidad de volumen: 10Kg DQO/ m33 dd

�� Cantidad de SSV en el reactor1  10 000kgCantidad de SSV en el reactor1  10 000kg

�� Cantidad de SSV en el reactor2  20 000kgCantidad de SSV en el reactor2  20 000kg

�� CargaCargaSS reactor1  0,6 reactor1  0,6 KgKg DQO/DQO/kgSSVdkgSSVd

�� CargaCargaSS reactor2  0,3 reactor2  0,3 KgKg DQO/DQO/KgSSVdKgSSVd



Carga Org ánica

�� Cual es el valor de diseCual es el valor de dise ñño de la carga orgo de la carga org áánica por nica por 
unidad de biomasa?unidad de biomasa?

--valor de bibliografvalor de bibliograf ííaa
--valor experimentalvalor experimental

�� Una vez establecido el valor de la Una vez establecido el valor de la cargacarga SS queda queda 
determinada la cantidad de sdeterminada la cantidad de s óólidos en el reactor, lidos en el reactor, 
ademadem áás, conociendo el Y ( s, conociendo el Y ( KgSSVKgSSV //KgDQOKgDQO remrem ) se ) se 
puede establecer el rpuede establecer el r éégimen de purgasgimen de purgas



Producción de biomasa Y

La producciLa producci óón o rendimiento de la biomasa se n o rendimiento de la biomasa se 
expresa como: los expresa como: los KgKg SSVSSVprodprod por por KgKg DQO DQO remrem

��Del DQO (balance de carbono) que se Del DQO (balance de carbono) que se 
remueve parte va a metano y el resto a remueve parte va a metano y el resto a 
biomasabiomasa
��El coeficiente para las El coeficiente para las acidogacidog éénicasnicas
(Y=0.15aprox)es significativamente diferente (Y=0.15aprox)es significativamente diferente 
que el de los metanogque el de los metanog éénicos (Y=0.03aprox). nicos (Y=0.03aprox). 
Total Y=0.05Total Y=0.05 --0.150.15
��El coeficiente depende  del tipo de sustratoEl coeficiente depende  del tipo de sustrato



Cálculo del régimen de purgas

�� Asumiendo un valor de Y de 0.10 Asumiendo un valor de Y de 0.10 KgSSVKgSSV //KgDQOremKgDQOrem
�� En el ejemplo anterior si la carga recomendada es 0 .6 En el ejemplo anterior si la carga recomendada es 0 .6 

DQO/DQO/kgSSVdkgSSVd una vez que la una vez que la concentarciconcentarci óónn de sde s óólidos en el lidos en el 
reactor es de 10 000 reactor es de 10 000 KgSSVKgSSV , se debe purgar el crecimiento para , se debe purgar el crecimiento para 
mantenerlamantenerla

�� Velocidad de remociVelocidad de remoci óón de DQO asumiendo una eficiencia de n de DQO asumiendo una eficiencia de 
80%, 8 80%, 8 KgDQOKgDQO /m3d, por lo tanto se generan 480 /m3d, por lo tanto se generan 480 KgSSVKgSSV /d/d

�� Si la concentraciSi la concentraci óón media en el reactor es 30 n media en el reactor es 30 KgKg /m3, ser/m3, ser áá
necesario purgar 16 m3 por dnecesario purgar 16 m3 por d ííaa



Tiempo de residencia celular Θc

 

  ΘΘΘΘΘΘΘΘcc= M (= M (KgSSVKgSSV )/purga()/purga( KgSSVKgSSV /d)/d)

  Se supone que no entran microorganismos Se supone que no entran microorganismos 
con el efluente y que se purga lo que se genera con el efluente y que se purga lo que se genera 
(estado estacionario)(estado estacionario)



Ej.: perfil de s ólidos y c álculo de la masa en el 
reactor
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Perfil de lodosPerfil de lodos
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Fase LFase L ííquida: Modelos de Flujoquida: Modelos de Flujo



Curvas de distribución de 
edades
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Ensayos con trazador

�� Para determinar el modelo de flujo de un Para determinar el modelo de flujo de un 
reactor real se realizan ensayos estreactor real se realizan ensayos est íímulo mulo 
respuesta con un trazador (sal de litio)respuesta con un trazador (sal de litio)

�� Mediante los ensayos con trazador si se Mediante los ensayos con trazador si se 
inyecta inyecta ééste en forma de pulso se obtiene ste en forma de pulso se obtiene 
una curva de respuesta a la salida del reactor una curva de respuesta a la salida del reactor 
que tiene la misma forma que la curva de que tiene la misma forma que la curva de 
distribucidistribuci óón de edades a la salidan de edades a la salida



Respuesta a un pulso
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Estudios con trazadorEstudios con trazador

Curvas de distribución de tiempos de 

residencia



Estudios con trazadorEstudios con trazador--Reactor PilotoReactor Piloto

María Viñas; L. Borzacconi; Javier Martínez”Flow Model Determination in Pilot Scale Anaerobic Reactor Designed for the Treatment of 

High Load Wastewater”. Latin American AppliedResearch, v.: 25 4, p.: 253 - 255, 1995



Modelo de flujo del reactor piloto

V1

v2

v1

V2



Reactor EGSB/ICReactor EGSB/IC



EGSBEGSB

EGSB

Expanded Granular Sludge Bed

IC

Internal Circulation

ICIC



Reactor EGSB



vvascasc H/D            cargaH/D            carga

UASB           0.5UASB           0.5 --1 m/h      0.21 m/h      0.2 --0.5      100.5      10--20 20 kgDQOkgDQO /m3d/m3d

EGSB         10EGSB         10--15 m/h         415 m/h         4 --5             205             20--40 40 kgDQOkgDQO /m3d/m3d

IC         inf.10IC         inf.10 --30 m/h          330 m/h          3 --6            206            20--40 40 kgDQOkgDQO /m3d/m3d
sup. 4sup. 4 --8 m/h8 m/h



Las altas velocidades ascensionales se logran:

� Con la utilización de reciclo (externo o interno)

� Con la geometría del reactor (H/D)

Estas velocidades ascensionales mejoran la Estas velocidades ascensionales mejoran la 

transferencia de masa externa al grtransferencia de masa externa al gráánulo?nulo?



DescripciDescripcióónn
Periodo I

Día 64

Periodo II

Día 102

Periodo II

Día 132

Biomasa en el reactor (gSSV) 98 88 98

Sólidos suspendidos totales(gSST) 199 186 194

Características del lodo Granular Floculent Floculent

Volumen del reactor ocupado por el 

lodo
50% 100% 100%

Velocidad ascencional (m/h) 10 10 10

Producción de gas (L/d) 19 13 26

Condiciones experimentalesCondiciones experimentales



Curvas de respuesta a la inyecciCurvas de respuesta a la inyeccióón de lition de litio

Estudios con trazadorEstudios con trazador

Curvas de distribución de tiempos de 
residencia

Se hicieron 
ensayos estímulo 
respuesta con 
distintas 
condiciones de 
operación del 
reactor



� El modelo que mejor ajusta es el de dos RCAI 
en serie con un RTFP

“Two starting up strategies and hydrodynamic behaviour of an EGSBTwo starting up strategies and hydrodynamic behaviour of an EGSB treating sugar cane treating sugar cane 
vinassevinasse”” XDAAL, XDAAL, OuroOuro PretoPreto, 2011., 2011.



� La clave del suceso en las aplicaciones en 

efluentes de la tecnología anaerobia está

en desacoplar el tiempo de residencia 

hidráulico del líquido con el tiempo de 

retención del sólido. Esto conduce a 

menores volúmenes con menores costos 

de inversión y a su vez a configuraciones 

más estables y con menores costos de 

operación.



A PARTIR DE LOS 80: UASB, EGSB, IC, LF

Reactor UASB 
(UpFlowAnaerobic Sludge Bed)

manto de 

lodos

ENTRADAENTRADA

BIOGÁS

SALIDA

manto de 

lodos

UASB



UASB





LECHO FLUIDIZADO



EGSB, IC
Reactor EGSB (Expanded Bed)
Reactor IC (Internal Circulation)



Papelera- Guadalajara, 
Mexico , 90000 ton, 
BIOPAQ® IC 

Procesamiento de 
papa, Japón, 800 
kgDQO/d

Papelera, Korea, 
42100 kgDQO/d
27158 m3/d

IC



IC



REACTOR PILOTO



REACTOR PILOTO



Ventajas

� Dilución del influente con el efluente 
debido al reciclo, que además provee 
alcalinidad y reduce concentración de 
tóxicos

� Disminuye resistencia a transferencia 
de masa externa

� No hay obstrucciones ni canalizaciones

Lechos fluidificados



�Alta concentración de biomasa que se 
retiene en el reactor

�Mucha superficie para adherir el 
biofilm
�Mejor control del espesor del biofilm

Lechos fluidificados con soporte



Lechos fluidificados sin soporte

� Ventajas similares a las anteriores, pero evitan 
costo de soporte



�Selección de la expansión del lecho y 
la velocidad ascencional

�Tamaño (alto, diámetro)
�Impacto de la producción y salida de 
gas (turbulencia, burbujas)

Consideraciones de diseño de lechos fluidificados


