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CONSIDERACIONES GENERALES
PARA EL DISENO DE REACTORES

REACCION: compleja red de reacciones bioquimicas;
estequiometria compleja

TERMODINAMICA: determina las posibilidades de reaccion.
SISTEMA POLIFASICO: los sustratos pueden ser particulados
o disueltos; los microorganismos estan en fase solida; hay
productos gaseosos

FLUIDODINAMICA: se necesita mezcla para poner en contacto
los sustratos con los microorganismos; los modelos de flujo

pueden tender a la mezcla completa pero tambien hay
esquemas basados en el flujo en piston.

NATURALEZA CATALITICA DE LOS M.O.: las reacciones se
dan catalizadas por enzimas que pueden ser extra o
Intracelulares.

TRANSFERENCIA DE MASA: debido a la naturaleza catalitica
y polifasica del proceso



LAS REACCIONES ANAEROBIAS

» El proceso total implica una compleja red de reacciones en
Serie-para|e|o' RESIDUOS PARTICULADOS COMPLEJOS

CARBOHIDRATOAmb
| INERTES SOLUBLES
— SERIE: A—-B —>C l ! l }
MONOSACARIDOS AMINOACIDOS QEIIDGET\IAASI?ASRZEA
. / B F e 2__; 3
— PARALELO: A Lz s proPONATO 2% b, HBu
i v4 _4___|_|_-->v
. Como los sustratos pueden ser Acmlwo  — — 3 H|
muy variados, la estequiometria s —— CH, CO, 7

(relacion molar entre reactivos y productos) también. A priori
desconocida salvo cuando se trabaja con sustancias simples.

» La distribucidon de producto puede estar afectada por multiples
factores:

— Condiciones de reaccion (pH, T, ORP), presencia de
iInhibidores

— Reégimen hidraulico (piston puede dar distinta distribucion de
productos que mezcla completa)

— Limitaciones de transferencia de masa



ESTEQUIOMETRIA

« Ecuacion planteada por Bushwell:

C,H,O,N, + n—E—E+E HE QY e s ton— Chlhla "ot =S S E QL CIN IR
At = 2 8 4 8 8 8

*Por ejemplo para lodo primario

+4.5H,0 —» 6.25CH, +3.75CO, + NH,
*Por ejemplo para lodo secundario

+2H20 —»2.5CH, +2.5CO, + NH,
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Modelo propuesto por Angelidaki et al. (1993),

p.ej. para azucares:
Enzymatic hydrolysis:
(C6H19Os + nNH3);; — Y. (CsH;00s);
+ (1 = Y.} (CgH,pOs - mNH3);,
+(n—(1—VY,) mNHs (1)

Acidogenesis:

(CeHigOs), + 0.1115NH3 —— 0.115CsH,NO,
+ 0.744CHsCOOH + 0.5CH;CH,COOH

+ 0.4409C H4C H,C H,COOH
+ 0.6909C0, + 0.0254H,0 (2)

Acetogenesis:
CH;CH;COOH + 0.0458NH; + 1.764H:0 —

0.0458C s H,NO,
+ 0.9345CH;COOH + 2.804H, + 0.902C0; (3)

2.804H, + 0.01618NH; + 0.7413C0O; ——
0.01618CsHsNO; + 0.6604CH4 + 1.45H,0 (4)

Aceticlastic step:
CH.COOH + 0.022NH; —— 0.022CsH,NO,
+ 0.945CH,; + 0.945C0; + 0.066H,0

— piomasa



TERMODINAMICA

« Aunque las reacciones son exotérmicas en su mayoria, gran

parte del contenido energético de los reactantes permanece en
los productos, especialmente gaseosos

— La energia para el crecimiento es poca (necesidad de
retener biomasa)

— Dado el moderado desprendimiento de calor puede ser
necesario calefaccionar ligeramente para mantener la
temperatura

* Algunas reacciones (especialmente la acetogénesis

hidrogenotrofica) solo son termodinamicamente posibles si las
concentraciones de los productos (hidrogeno) son muy bajas
(esto conduce a la formacion de agregados)

Las condiciones fisicoquimicas (pH, P, T) afectan:
— Los equilibrios de disociacion (AGV)

— La solubilidad de los productos gaseosos (especialmente
CO,, afectando la capacidad buffer)



Ligeramente exotérmico:

* Ejemplo: CH,CO,H — CH, + CO,
AH? = - 8.57 kcal/mol = - 0.143 kcal/gAc

Sup. se consumen 4gAc/L, se desprenderian
0.57 kcal/L o sea se el liquido se podria
Incrementar, como valor tope, hasta poco
mas de 0.5°C en condiciones estandar (sin
considerar que no toda la energia se usa en
forma térmica).



Comportamiento simbiotico y transferencia
Interespecies:

« En ocasiones la reaccion no es termodinamicamente favorable, p.ej.
consumo de propionato:

CH,CH,CO,H + 2H,0 — CH,CO,H + 3H, + CO, AGO =+ 71.67 kJ

Debe acoplarse con consumo de hidrégeno:
3H, + 3/4 CO, — 3/4CH, + 3/2H,0 AGP = -98.06 kJ

Y con consumo de acetato

En resumen
CH,CH,CO,H + 1/2 H,O0 — 7/4CH, + 5/4CO, AG®=-62.22 kJ
Termodinamicamente favorable
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(Schlegel, 1993, with
permission).



| I | | 1 |
Ve CHaCHOH + % HyO = Y CHyCOOH + H,

_3 -
6 Hy 4% OOy = WCH Y HaO
AG o ! CHLCOOH='CH, % CO, ~
keal 4
"2 I CH CH,COOH+4H,0
'/3CHsCOOH+' /3 CO+H;
0 soa e e b HERHERRERERERER
REGI .
REGION FOR PROPIONAT G -?g IH'FE%IEIEQ NOL
2 TO METHANE
i | | ] I | i
8 7 -6 5 -4 3 -2 -1



50

[ 'l
// f ff/ff é:’ }"f
I
o Limits of normal
" I anaerobic treatment A

I
(=

o ey
g o)
@ S /
> 30 ) NS AY AY :
- SIS LA
=
=
c 20
o)
o

10

0 | | | | | |
250 500 1,000 2,500 5,000 10,000 25,000
Bicarbonate concentration as CaCO5 (mg/L)

Fic. 3.77. Relationship between pH, bicarbonate, and carbon dioxide at 35°C and 1 atm

pressure.
Source: Sawyer et al. (2003). Reprinted with permission.




CINETICA

 Cinética global
— Los tiempos de reaccion son muy largos,
medidos en horas, a veces dias. (en
consecuencia, los sistemas feedback de

control no resultan muy eficientes ya que
0s tiempos de respuesta son muy largos)

— Los pasos controlantes pueden ser los
orimeros (hidrolisis de los sustratos
complejos) o los ultimos (metanogénesis).
Esto afecta el tipo de reactor y en
particular el sistema de mezcla.




CINETICA

Las reacciones se acercan a una cinetica de primer orden
respecto al sustrato en la mayoria de las circunstancias
operativas (baja concentracion de sustrato), aunque pueden
tender a orden cero, con lo cual el réegimen de flujo solo afecta
ligeramente.

Las constantes cinéticas (constantes de crecimiento) son bajas
respecto a otros procesos bioldgicos y muy bajas respecto a
procesos quimicos (necesidad de retener biomasa)

Pueden ocurrir problemas de estabilidad debido a las diferentes
velocidades de los distintos pasos.

Las constantes de afinidad (K, de Monod) son muy bajas
especialmente para las consumidoras de hidrégeno; esto permite
operar los sistemas con concentraciones de sustrato bajas a
velocidades razonables.

Algunos pasos pueden retardarse o pararse debido a
— Condiciones ambientales (pH, T)
— Inhibidores, altas concentraciones salinas
— Productos intermedios (AGV, NH,*, H,S)



Table 2.4. Average biokinetic parameters for Methanosaeta and Methanosarcina
under mesophilic conditions.

Biokinetic Parameters Methanosaeta ~ Methanosarcina
Specific substrate uptake rate (k) (mg COD/mg VSS-day) 10.1 (16)° 12.2 (5.5)
Half-saturation constant (K;) (mg COD/L) 49 (19) 280 (77)
Yield coefficient (¥) (mg VS5/mg COD) 0.019 (0.002) 0.048 (0.032)

Source: Conkin et al. (2006). Reprinted with permission.
“ The number in the parenthesis represents the standard deviation.
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El tiempo de residencia no puede ser muy pequeino
porque el reactor continuo agitado (quimiostato) se “lava”

conc. (gCOD/L)

1) t(d)



Concentraciones de estado estacionario en quimiostato en funcion del tiempo de residencia
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e Para un sistema de mezcla completa los
modelos se pueden escribir de la forma

% _Qe+Kx
dt - Q§+K r(5)_|_|:in

donde £ es el vector de

variables de estado, Q el caudal
volumetrico, K una matriz de coeficientes,
r(&) el vector de velocidades de reaccion y
F. la entrada al sistema.



e Normalmente se representa una matriz de la
siguiente forma:

Velocidad,
Componente = i 1 2 r(j)
i ' Proceso Si Ss
proceso 1 coeficientes r(1)
proceso 2
DQO unidades




Modelo ADM1

Table A3 Biochemical rate coefficients ':VJ'.,:') and kinetic rate equations (p}.] for soluble components (i=1-12,/=1-18)

Component — i 1 2 3 4 5 [ 7 8 ] 10 1 12 Rate(p, kg COD.m3.d")
i Process | S. Saa = S Shu S Sac Sha Sche Sic S 5
1 Disintegration fs],xc kg K
2 Hydrolysis carbohydrates 1 kh}dlchxch
k] Hydrolysis of proteins 1 kiqdpr
4 Hydrolysis of lipids L&/ 14, qud" ;
-— V. Snu
5 Uptake of sugars -1 L L A T (B 0 A (B8 O .--H,IZ,,CW (V) N, Koo g X
. . . Cov B
B  Uptake of amino acids -1 (VM VOV (Y (1Y), » ;1 N Ve N_-(Y ) N b n Ka+5, Kl
7 Uptakeof LCFA -1 (1-¥))0.7  (1-¥)03 (¥ N min e S:‘S Xely
n
8  Uptake of valerate -1 (1-Y,) 054 (1-¥, 031 (1Y )0.15 (Y. ) N, Ty
9 Uptakeof butyrate -1 (1-Y.)08  (1-Y40.2 (¥ No bt e X
10 Uptake of propicnate -1 (1-¥, ) 0.67 (1Y, }0.48 T BE” LEvie v AN o Kpnls
=R [ o
11 Uptake of acetate = (1r) ~ 2 Gl Ly N, b 2 Xl
el ]
12 Uptake of hydrogen - (1Y) = > MC.-V.-,W Y Ny, ka2 stn X1,
i=1-a,1 2
18 Decayof X, LI
14 DecayofX, L.
15 Decayof )Q'a kdac,ﬁa’ﬁ'a
16  Decayof X, Ko, xoaca
17 Decayof X, dec, ¥proXpro
18 Decayof X, L. 4%
19 Decayof X, Koo h 22
=) H
8 8 5 5 o
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§o o O o EXe] 20 50 o 20 50 & g <0 = % &
c O EO 2O o ) ) ) 50 £ O 22 22 86 - Rl
22 £Z 52 2= 22 22 22 T2 =2 £= £=2 H£L Erow



Table A4 Biochemical rate coefficients (v,-u} and kinetic rate equations (p};]for soluble components (i=13-24,/=1-19)

Component — i 13 14 15 16 18 19 0 1| 22 24  Rate(p, kg COD.3.d")
i Process | X Xen X X i Xia X oo Xoe %
1 Disintegration -1 fob - five fuze kX
2 Hydmlys?.s carbohydrates -1 kh}\d,cl'ﬁch
3 Hydmlysg of prgiems -1 khj,\:l,prxpr
4 Hydrolysis of lipids -1 Jﬁn.dji}{li
5
K gy ——— X
5 Uptake of sugars g
6  Uptake of amino acids aa Ko _K:fsm Xaal
Sta
7 Uptakeof LCFA Y = Xala
8  Uptake of valerate Yu *mﬁxﬂ‘ﬁ
S v,
9 Uptake of butyrate Yeq o
+ 3||n|
10 Uptake of propicnate oro " i s Kyl
SH"
11 Uptake of acetate Y. e g Xunls
5
12 Uptake of hydrogen me g g el
13 Decayof X, 1 Ko oy
14 DeeayofX,, 1 -1 dov, Yo aa
15  Decayof X, 1 -1 Ko, e
16 Decayof X, 1 -1 kdac:,){ulixcli
17 Decayof X, 1 -1 Koo, preX e
18 Decayof X, 1 -1 Koo xacXc
18 DecayofX , 1 dec he’he
B I @
: 4 3 T i 5
8 g oy s 3 & E & 5 £ =2
T 5T T T BT o a BT T T BT 5T ET ET 9 =%
B g £E E E B E = E B E § o E @ E @ E c E o E 2 £EE§ <
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Eo £ 0 20 =0 %o E O w O N & a0 T O 5 0 ﬁo 8 = -FE—
SZ2 S 2 a < 52 @ = =2 @92 252 af £2 T2 g2 ElLbhb



Table A2 Inhibition expressions

Description Equation Used for ref
Non-competitive inhibition  ; _ 1 hydrogen inhibition

1+ 5, /K, free ammonia inhibition 1
Substrate limitation S, total ammonia limitation

| =

S +K,

Empirical 1+ D 5 1005(PHLL-PH) pH inhibition when both high
and low pH inhibition occur 2

" 141067 L qQEHL e

2
| = ex _3{ F'H_F"HLIL ] pH<pHyL
pHy. —pHy =1

pH=pHy |

pH inhibition when only low
pH inhibition occurs 3

Note: For the first pH function, pH,;, and pH,, are upper and lower limits where the group of organisms is
50% inhibited, respectively. For example, acetate utilising methanogens with apHy, of 7.5and apH | of 6.5
have an optimum at pH 7. For the second function, pH; and pH | are points at which the organisms are not
inhibited, and at which inhibition is full respectively. Acetate utilising methanogens withapH,, of 7and a
pH, , of & will be completely inhibited below pH & and not inhibited above pH 7.

References: 1. Pavlostathis and Giraldo-Gomez (1981), 2. Angelidaki et al. (1993), 3. Ramsay (1997)



NATURALEZA CATALITICA

Proceso autocatalitico, uno de los productos
(microorganismo) es quien cataliza activamente la
reaccion heterogénea.

Las actividades son distintas en los distintos pasos; la
actividad global suele estar entre 0.5y 2
kgDQO/kgSSV.d

La formacion de los “biocatalizadores” depende de
— Las caracteristicas del soporte, si este existe

— Los procedimientos de arranque gque pueden
conducir a la formacion de granulos o no

El “biocatalizador” puede ser desactivado en forma
reversible o irreversible (toxicos, condiciones
ambientales)



TRANSFERENCIA DE MASA

(referido al agregado de microorganismaos)

« Resistencia externa

— Difusion de reactantes (grado de
homogeneizacion; gases)

— En la interfase soélido/liquido (influido por
velocidad ascencional de liquido)

— Difusion de productos gaseosos (agitacion,
homogeneizacion, compactacion del lecho)

» Resistencia interna (distribucion de
microorganismos, porosidad, tortuosidad,
tamano)
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REGIMEN HIDRAULICO

 Distribucion de productos
Cuando se trata de sistemas en serie

A > R > S el flujo en mezcla completa
produce menor concentracion de los productos
iIntermedios.

« Conversion final

A pesar de que el flujo piston permite mayor
conversion cuando la cinética tiende a orden cero
cada vez es mas indiferente.

« Desarrollo de grupos troficos

En general para mantener una poblacion equilibrada
conviene un sistema homogéneo.

No obstante cierta estratificacion puede favorecer el
desarrollo de granulos especializados




HOMOGENEIZACION

Evitar volUmenes muertos

Distribucion de la alimentacion

Eventual agitacion (p.ej. si hidrdlisis es
limitante)

Reciclo (para lechos fijos y lechos fluidizados
es el mecanismo mas adecuado para lograr
homogeneizacion). Contribuye a reducir
gradientes de concentracion y capacidad

buffer. Importante para lograr velocidad
ascencional en el arranque de UASB



CARACTERISTICAS
GEOMETRICAS

 Altura/Diametro segun el tipo de reactor
(pequeno en Contacto, intermedio en
UASB, grande en filtros y muy grande
en lecho fluidizado)

* Debe tener en cuenta velocidades
ascensionales adecuadas y posibllitar el
desprendimiento del gas



OTROS ASPECTOS

* Los primeros intentos para el
tratamiento anaerobio de liquidos
derivaron del concepto de digestores de
lodos, del tipo de reactor continuo
agitado. = grandes volumenes

* Reactores de alta tasa: desacoplan el
tiempo de residencia del liquido (TRH)
del del sélido (TRC) = permiten aplicar
grandes tasas volumeétricas.



OTROS ASPECTOS

e Permanencia de la biomasa dentro del
reactor, sea por sedimentacion,
adhesion a soélidos o recirculacion

* Mejora del contacto entre biomasa y
liquido residual, minimizando problemas
de transferencia de masa

« Aumento de la actividad de la biomasa,
debido a la adaptacion y crecimiento.



Principales tipos de sistemas anaerobios

 Lagunas

e Contacto

* Reactor con chicanas

- UASB

* Film fijo / Filtro anaerobio
* Lecho fluidizado

* Hibridos

« EGSB/IC

« AnMBR
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LAGUNAS e

Sistemas extensivos
2.5 a5 m de profundidad
TRH: de 10a 90 d

Carga: 0.5 a 2 kgDQO/m3.d (0.3 a 4.5
kgDQO/m?.d)

Eficiencia de remocién: 30 a 80%
Remocion de lodo: cada 2 a 5 anos

Actualmente tendencia a cubrirlas para
captar biogas




Criterios de diseino para climas templados o frios
« HRT hasta 50 d
 Carga volumeétrica tan baja como 40 gDBO./m3.d

Bazed on Valomerric Loading or HETTWHO, 1987).

Desizn Based on Volumetric Loading, HET and Climate Temperaturs, Catpu-Valumstne Loading i
Volume, oy 18854
Temperature, “C Dietention Time, day BOD, Reduction, % Lenpih, m 171
10 3 0-10 Widih, m 171
10-13 4-3 30 - 40
15-20 1-3 40 -30 . .
035 1-3 A - 8 Cratpat-Dietention Time
15-30 1-2 &0 - 80
T ame 1
Climates with temperapares exceeding 23 = ;_':l - i;gzj
Violmnetric Loading BODy/m*d upiin 300 201k,
HET apprenimataly 5 days Width, m 187
Depth 25-5m Deeieniion Time, days 5
Cold Climates : 50 percent estimated reduction in BOT
Volumetric Loading BOD./m*d as low as 2lg
HET approximataly 50 days
Diesizn
Input
Flow, m"/day 18925
Influemt BOD:, mzL 250
Tempemiure, "C 10
Depth. m 3
Length to Width Ratio, 1
Volumetric Loading, BOD.m’'d &0
HET.d 5
Slope 3









Clay Liner Pond Sealed With Clay Liner

4" Topsoil and Grass

Minimum 6" Layer of Riprap
(to one foot above high water)

74
Minimum 12" Clay Liner
(to one foot above high water) _

Pond Sealed With Synthetic Liner

4" Topsoil and Grass
Minimum 6" Layer of Riprap
(to one foot above high water)

Minimum 12" Fine
Textured Soil

Installation of Synthetic Liner

6" Sand or
Clean Soil

7

Minimum 30 mil liner

Joining of Liner Sheets Liner Cover Material

Min of 12 inches




REACTOR DE CONTACTO

« Esta basado en la separacion de las
unidades de proceso: reactor metanogenico y
clarificador de lodos, al estilo de los sistemas
de lodos activados. Debe incluirse un
desgasificador intermedio.

INFLUENTE /_\

EFLUENTE
REACTOR >
ETANOGENICO CLARIFICADOR

A

\ 4
-«

RECICLO DE LODO PURGA DE LODO

»
»
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Degasser

Settling Tank

Figure 1ll. Anaerobic Wastewater Treatment Plant. Offstein Factory.
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Figure 2. Mass Balance of the Anaerobic Contact Process

Concentracion de biomasa tipica: 4 -6 gSSV/L
Cargas tipicas: 0.5 — 10 kgDQO/m?3.d



TABLE 1. Anaerobic Wastewater Treatment with the Contact Process

(After Seyfried and Saake,1986)

Type of Sludge Load Volume COD~
Loading of Reactor |Efficiency
Waste~-Water
felenwee—Ties oab/ T s doni (m3) (%)
kg OTS d) m3 d)
Sugar Factory 1.3-3.0 0.6-12.9 2‘1‘;%‘00 90-95
Distillery 0.17-0.24 1.5-2.5 300-1890 | 90-98
Citric Acid 0.16-0.29 1.3-4.0 10000 75-83
Yeast Factory | 0.24-0.37 2.8-3.9 1900 77-82
Dairy 0.13 0.88 84 iy
Sauerkraut 0.4 1.5 5000 98
Flctory
Green Vegetable | ; 14028 [ 2.0-4.2 5000 90-95
Cannery
Pectin Factory |0.03-0.22 1.7-5.3 3000-3618 88-93
Starch Factory 1.4 3.6 900 65
Meat Processing | 5 4 4 0.8-4.8 |2670-7117| 88-95
Works
Condensate from 0.08-0.20 1.3-1.8 2000~ 97-98
Cellulose Factory 10000




Diseno

P.e).. carga a tratar: 21000 kgDQO

Carga de diseno: 1 kgDQO/kgSSV.d
Contenido de sélidos en el reactor: 7 kgSSV/m3

Volumen del reactor: 21000 kgbQO/d
1 kgDQO/kgSSV.d * 7/ kgSSV/m3

= 3000 m3
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Sedimentadores

Carga de disefio: 0.2 a 0.25 m3/m?.d

5 kgST/m2.h

(el mayor; ajustar segun el tipo de lodo)

Sludge volume
(mi/1)

Solids | Organic In

comntent solids

{g/1) (%) (ml/g)

- 24.0 57.7 41
- - Tald 47.5 128
Sem =l 22.1 45.0 34
el 20.4 18.9 17
o= 3.2 31.2 59

% Vacuum degassing

% # Column degassing

) 1000
\
Yeast factpry
Distillery | *
800 N
\\ \\
700 .
\\ —~———__| Pectin fagqtory
600 L
500 \\\\
»
f -
i [~ —- Sugar octo/r’y/,
300 J
7/
200 7l
/
\-\- Sugar fncﬁoty’.
100 <
o 2
0 1,0 2,0 3,0 4,0 Time (h)
Figure 10.

(After Saake,

Sedimentation Curves of Different’ Anaerobic Sludges
1985)
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Figure 12. Schematic Diagram of the Purac Contact Sludge Process

Figure 9. Schematic Diagram of the Sulzer Contact Sludge Plant
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FILTROS ANAEROBIOS
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FiIG. 5.5. Schematic diagram of anaerobic filter: (a) upflow anaerobic filter, (b) downflow
anaerobic filter, and (c¢) multifed anaerobic filter.
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Schematic of ADI-Hybrid
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Factores fisicos

Cilindricos o de base rectangular
Diametro o ancho: 6 a 26m

Alto: 3 a 13m

Volumenes: 100 a 10000 m?

Medio relleno: total o solo parte superior;
piedras, plastico (flujo cruzado a 60°), anillos
Pall

Area especifica: alrededor de 100 m2/m3

El medio relleno actua como separador
solido-gas, ayuda a uniformizar el flujo,
mejora el contacto entre las fases y permite
acumular grandes cantidades de biomasa.



Rellenos

CROSSFLOW TUBULAR

Fig. 2. Schematic diagrams of media for anaerobic filters



Fig. 9. Photographs of biological solids attached to
anaerobic filter media.



Fig. 10.

Photographs of suspended growth removed from the
interstitial spaces within the media in anaerobic
filters showing the granulation of these solids
and close-up views of these granules.
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Fig. 8. Suspended and attached biological solids in the
reactors containing the large modular (L. M.), small
modular (S. M.) and Pall ring (P. R.) media plus
volatility of the suspended growth and unit mass of
attached solids.



VOLATILE ACIDS, mg/1 a

COD mg/1
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Fig. 6. COD and volatile acids profiles in reactors

containing large and small modular
operating at loadings of .8 kg COD/m”-day (open
symbols) and 16 kg COD/m”-day (darkened symbols)
when operating with an influent COD of 6,000 mg/1l.
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Factores de performance

El mas importante el TRH (duplicando el TRH la
remocion de DQO cambia entre un 12 y un 17%)

La concentracion de entrada no ejerce tanta
Influencia (duplicando la concentracion cambia la
eficiencia entre -5 y +6%)

La superficie especifica no ejerce mayor
Influencia (son tan importantes la geometria, las
pendientes; reflejo de la importancia de la
biomasa suspendida)

Carga de disefio: tipicamente hasta 12 kg/m3d
(con concentraciones de hasta 12 gDQOJ/L), con
TRH a partir de 12 h




COD REMOVAL EFFICIENCY, percent

HYDRAULIC RETENTION TIME, hours

96 72 48 36 24 16 12 - 9
100 I [ I 1 | |
&
E =100/ 1-
TRH
LARGE
80— MODULAR (1) e
60/~ SPHERES (2) O PALL RINGS (3) n
/’—'
O SMALL MODULAR (4
¢
40 —
REACTOR INFLUENT COD
12 3 4
= © 0O & O — 1,500 mg/!
N ® ® & @ — 3,000 mg/l ]
o ® — 6,000 mg/!
0 | ! I | I L L L
0.00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.16 0.12
(HYDRAULIC RETENTION TIME)-I, hourspl
Fig. 7. COD removal efficiency versus the inverse of the

theoretical hydraulic retention time when operating
at a number of influent concentrations.
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Ventajas

Alta concentracion de biomasa gque se retiene
en el reactor

Mucha superficie para adherir el biofilm

Dilucion del influente con el efluente debido
al reciclo, que ademas provee alcalinidad y
reduce concentracion de toxicos

Disminuye resistencia a transferencia de
masa externa

No hay obstrucciones ni canalizaciones
Mejor control del espesor del biofilm



Estrategia de disefno

Seleccidn del material soporte: material,
tamano» forma, densidad, dureza, area
superficial, rugosidad, inercia quimica,
adsorcion

Selecciodn de la expansion del lecho y la
velocidad ascencional »

Tamafo (alto, diametro)

Evaluacion de los efectos del crecimiento del
biofilm y del desprendimiento

Impacto de la produccion y salida de gas

(turbulencia, burbujas)
>
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ANAEROBIC SEQUENTIAL BATCH REACTOR

Biogas Recycle
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Supernatant
A Decant
_ ports
Settled @ /
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6 h "'I" 6 h rl: 6h "I" 6 h

Maximum F/M ratio
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Substrate concentration (mg/L)
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Time of day



ANAEROBIC MEMBRANE REACTORS
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A review (
future per

Hongjun Lin,
College of Geography ¢

Summary of AnMHE R performan e for ind ustrial wastewater treatment.

Type of wasswaer 5ol Confiumtion Chmacenstis Typeof  Hecor (iperating Influsnt” Effluent’ Heferene
afmembane" reaxmr®  wolume (LY condition
Chewse whey L Extemal MFpare siz  (STR/ 518 HET=1d/4d (0D =586 +33 0D = - [985%) |78
02 prm TR+ M WT==F47-TEd BOD: =37.71 + 284 BODs< 100 (295
MUES == 4=10 g K=N=112+0in T8E== [100)
Ok =/19.7% kg TP=05+ 180"
Comym A T = 135+ 006
Temp =37 + 137 "C pH=#45
P = 1385 LMH
Dl toifs L Extemal Hallow fiber  (STR+M 5 HET =4 hENAmnoemra: (DD =265422 Carbahydoe 179
Processing waste MF an =150-200 mg/L HHI-N=086+012 comnent<2gl
memhrame Temp =80 +01 "C PO P =058+
pH=55+01 TS
P = 432 LVH TE=15+35
pH=10
i ve-rndll L Extemal Ceramic PARR+M 15 HET = 1667 h (0D =350-500 0D 30 [ 255 |35]
WastEwaET tubular MISE=1.08-241 g/l NHi=N=15-I1 TH=8-885
UF 25 kDa Temp=35+2"C PO -P=3-45 [15=20r)
MWD Prux=&0- 450 LMH B=1=15 P P (B4
pH= 65-78 pH=69-73
L Extemal Cearamic CTR+M 45 OLR =12 kg CODm™d D, =21 COD=190 (@) [34]
WaSEWIET +5surphs tubular; MUEE=12g/1 Partioulge (0D = TEE =0 100
yeurt Pare size P = 4-20 IMH 4550
02 Temp=30 TpH=H9
High-mnentration P Extemal FlasheetPES STR+M 400 HRT =80 h SRT =50 d oD =215 COD=141-2388  [10]
food wastewaier H-T0 M pH=T0+02 =510 [81.3-847%)
MWD CllR=4% kg 0O0m/d Chromasdty
MLE =6-8 gl o = G000-1000
Temp=37+05%"C =54
Disglley produces F Submerged  Kubot GTR+M = Themophilic range Mh=1013 COD==[75-8F) [3]
WASTEWIET flat-sheet TH=4T2
membrane TE=GpH=4m
Kraft evaporator L Submerged  Flat-sheet UASE+M 10 HRT=58d ST =2304d oD.=10 CODy=- [97-99) 9]
mndensae WDF MLE =823415 gl
membranes R=314+0%8kg
140 kin CoDim A
MWD Temp=5541"7T
P =24 +00 IMH 1' d
Kraft evaporator L Submerged  Flabsheet UASE+M 10 HRT=193d5KT =230d {0OD.=10 0D, == [97-99) 9] )U lng an
mnden e DF MUE=27+15 gl
membrane OlR=122+11kg
140 kin CObim?d
MWD Temp=35+1 T
Fux =72 409 IMH
TMP whitewater L Submerged  Flatsheet UASE+M 10 ML =57 +08 gl ODs=278-335  OD<300 (2E) 3]
DF OlR=24+04kg
membrane olimd
120 ki Temp=35+17T
MWD Phux =52 405 LMH
Petrochemical L Submerged  Kubohflat  OSTR+M 23 HET=35h 3 =175d {OD=191pH=72 COD=612 [98%) [75]
wastewaer panel MUE 30 gl
memhrane Ol =146 kg
Pare size onlm™d
(145 prmy Temp=37 T
Phoc = 8516 LH
Textile wastewaier L Zubmergad  Hdlow fiber STR+M 31325 HET =24 hpH =68-T2 OO0 =720=1100 0D == [ | &0]
MF mem.- Temp=3% T Calar = = [94T)
brane Fhux =158-144 IMH PAC Turbidity =8 NI
Pare size dose =17 gl
040 prm

= B LR TR

L=lhborataryhench scale, P = pilot sale, and F =full scale.
PWIF =palyvinylidine fluaride and PES = palyethersuione
ETR = comp letely stirmed @nk reacior, UASE = upflow anaerobic shad ge blanket, and PABR = periodic anaenobic baffled reactor.
= indictes value not reported.
The concentration unit is mgd. if not specfied; (00, =saoluble OO0, and OO0 =total COD.
The concentation unit is med. and removal effidency is presented in parenthes e,



