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“ESTUDIOS 'CINETICOS DE SISTEMAS ANAEROBIOS EN REACTOR DE PELICULA
FIJA CON AGUAS BLANCAS DE LA INDUSTRIA DEL PAPEL

RESUMEN

Este trabajo de investigacién consistis en evaluar el
funcionamiento de un reactor anaercbio de pelicula fija. Se
alimentd® con un efluente del proceso de fabricacién de papel
denominado agua blanca. Dicho efluente fue de alta y baja
concentracidén.

Se realizaron dos etapas experimentales. La primera se 1llevd a
cabo en el Institut fuer DPapierfabrikation de 1la Universidad
Técnica de Darmstadt en la ReplGblica Federal Alemana. La segunda
etapa se hizo en los laboratorios de la Seccién de Ingenieria
Ambiental de la Divisidén de Estudios de Posgrado de la Facultad de
Ingenieria de la Universidad Nacional Auténoma de México.

El efluente de alta concentracidén correspondid al agua residual de
la fabrica alemana. El1 efluente de baja concentracién fue
proporcionado por la fabrica mexicana.

Las constantes cinéticas empiricas que se obtuvieron, se pueden
utilizar para predecir <) comportamiento de sistemas anaerobios de
pelicula fija gque se operen con condiciones experimentales
semejantes.




CAPITULO 1

INTRODUCCION

- ivl - ANTECEDEWTES.

Los programas para mejorar la calidad de las aguas del pais son
cada vez mé&s urgentes de implantar, pues cas) todos los dias hay
noticias sobre las regiones en las que tanto las aguas
superficiales como las subterrédneas se estan contaminando
severamente,

Los enfoques para el control de la contaminacién del agua en los
Gltimos 18 afios han contribuido a reducir las descargas de ciertos
contaminantes de fuentes puntuales; no obstante, con clerta
frecuencia, los problemas derlvades por la presencia de dichos
contaminantes en las aguas residuales no se han resuelto, pues
simplemente, estas sustancias se transfieren a otro medio.

Sin embargo muchos sectores industriales recientemente estan
enfocando sus esfuerzos en esta direccién hacia una reduccién
considerable en el volumen de las aguas residuales a ser tratadas
¥ en la consideracién de alternativas mas econémicas para el
tratamiento. Uno de estos sectores es e] de la fabricacién de
papel y celulosa.

La presente tesis es un esf'uerzo Ilmportante en esta direccion,
mediante un programa de investigacién aplicada al tema, con la
participaciéon de dos instituciones académicas de alto nivel: la
Facultad de Ingenieria de la Universidad Nacional Autdnoma de
México (UNAM) a través de la Divisién de Estudios de Posgrado; y
el Instituto de Tecnologia del Papel de la Universidad Técnica de
Darmstadt (Institut fiir Paplerfabrikation, Technische Hochschule
Darmstadt) en Alemania.

1.1.1 Prevencién y control de la contaminacién del agua.

México es un pais que poseé una gran riqueza natural, en la cual
se apoya el desarrollo y el bienestar de sus hebitantes. EIl
aprovechamientc reacional y sostenldo de los recursos naturales,
asi como su conservacién, es una preccupacién constante por parte
de las autoridades gubernamentales. La agudizacién de los
probiemas ambientales derivados de la contaminacién indujo al
-~Goblerno Federal en la década de los =28cs sesenta, a inlclar un
proceso de administracién que incidiera en el mejoramiento del
ambiente. En el =afio de 1972, se creé la Subsecretaria de
Me joramiento del Ambiente, dependiente de la entonces Secrelaria
de Salubridad y Asistencia; y, México participé en la Conferencia
de las Naciones Unidas sobre el Medio Ambiente en Estocolmo,
Suecia, B



En los afios sigulentes, adquirié mayor importancia el concepto de
me joramienio ambiental, detectandose la necesidad urgente de
efectuar una accion integral en defensa de les recursos naturales
y de la ccol gia del pais. Asi, el problema de la contaminacién y
deterjoro ambienial se ha considerado desde un punto de vista més
global; nwo solo so iratd el problema de 1a eontaminaciéon dcl sgua,
2irc v eueiu y sus consecuencias en la szlud, sino del medic
ambienta en gu  Canjunie, con  un enfogue  intersectorial y
multidisciplinsric en el gque se incorporan conceptos de economia,
educacién, responsabilidad socilel, participacién activa =2n la
proteccién v restauraciéon ds los recursos renovables y legislacién
en matcriz =celdgica.

Estos conveptos se espresarcn en ¢l proceso de Consulta Popular
sobre Medio Ambiente y Calidad de Vida en 1982, y quedaron
incluidos er =1 Plan Nacional de Desarrollo 1983-1988B.

Con base al referido Plan, se estructuré y se aprobdé en 1984 el
Prcograma Racional de Ecologia, el cual plantea que "el modelo de
desarroilo mexicano dehe apoyorse en la variedad y rigueza de los
recursos naturales y valores culturales. Para esos {ines, se
requiere contar con informacién precisa y ordenada sobre las
condiciones amblentales imperantes en el territorio, en apoyc a
las politicas y estrategias que al afecto se han disefiado,
debiendo traducirse en acciones que, aun con <l reczage existente
de algunos atios, permitan dar atencién a los problemas ecolégicos
derivados del proceso de desarrollo”.

Ya en 1981, 1z eontences  Secreiorisc de Asenlamientos Humanos y
Ubras Publicas (SAHOP), elaboré el Programa Nacional de Ecologia
Urbana (1980) y el Programa Nacional de Desarrollo Ecoclégico de
los Asentamientos Humanos. La secretaria de Recursos Hidraulicos
{SRH}, a partir de 1870, inicié estudies a nivel nacional sobre la
calidad del recurso hidrico, publicando un documento denominado
Proteccion y Mejoramiento de la Calidad del Agua (1877).

En 13982, con la creacion de la Subsecretaria de Ecologia, como
dependencia de la Seeretaria de Desarrollo Urbano y Ecologia
(SEDUE), se da un importante impulso a los asuntos ambientales en
México. las atribuciones de esta Institucion, permiten regular el
manejo y la wutlilizacion de los recursos naturales con una
concepcidn integral para la preservacién y mejoramiento del
ambiente.

En el aspecto del deterioro de la calidad del agua, en 1880, 1a
SARH estimd, =2 nivel naciosal, una descarga total de aguas
. log cuerpos receptores de mas de 14 millones da
sGbicos. Las descargas previstas para el afo 2000 se
estimaron en aproximadamente 32 millones de metros cibicos.

Los nlcleos urbanos gque actualmente producen mayor descarga de
aguas residuales son las éreas metropolitanas de las ciudades de
México, Guadalajara vy Monterrocy. En conjunto aportan el 40% de la



descarga total de aguas residuales y el 35% de la carga orgénica
%otai expresada en términos de Demanda Bioquimica .de O0Oxigeno
DBO).

1.1.2 Panorama de los recursos hidricos en México.

En México se combinan condicicnes que originan una gran veriedad
de amblientes y especies que constituyen el patrimoniec natural de
la nacién.

Dado que México se localiza entre dos importantes cuerpos de agua
del planeta: el Océano Pacifico y el Golfo de México, recibe la
influencia de los vientos gue ah se originan y que en conjunto
con las montafias del territorio, produce grandes diferencias
regionales en la precipitacién pluvial y la humedad. Las costas
del Océano Pacifico reciben aguas frias del norte, mientras que en
las costas del Golfo de México y del mar Caribe, las corrientes
acarrean aguas calidas provenientes de la zona ecuatorial. Esto
tiene un efecto significativo scbre el clima y los ecosistemas
costeros (Fig. 1.1).

La mayor a de los rios son de origen pluvial y en casi todos ellos
existe una diferencia notable en el caudal de agua que llevan,
entre la poca de lluvia y la poca de estiaje. En la repiblica
mexicana se registra, &n general, una estacién lluviosa que se
presenta en el perfodo que va desde el mes de mayo al mes de
octubre. Durante este lapso, se precipita en algunas regiones
hasta un 90% de la lluvia media total anual. Sin embargn, mis del
70% de Ia superficle del pals estd constituida por regiones
clasificadas como zonas Aridas y semiaridas.

La vertiente del golfo de México esta determinada por la slierra
Madre Oriental y, en contraste con la vertiente del Pacifico, es
de menor pendiente. Por la lejania de las montafias a la costa, la
llanura costera es tipicamente ancha. Solamente exlsten costas de
alto relieve en la Zona de los Tuxtlas, que corresponde a la parte
terminal del eje transversal volcédnico. Por lo anterior, los rios
de la vertiente del golfo de México, son menos réapidos, mas
caudalosos, de menor estiaje y tienen mayor longltud navegable que
los rios de la vertiente del Pacifico.

La vertiente del Pacifico estd determinada por las sierras Madre
Occidental del Sur y de Chiapas. Estas slerras se encuentran muy
cerca de la costa, por lo que la llanura costera es muy angosta y,
como consecuencla, los rios tienen una fuerte rendicnic en la
mayor parte de su curso. En la poca.de lluvias, estos rios
escurren caudalosos y terrenciales, generalmente con un maximo
durante el mes de septiembre, para luego decrecer a un minimo o
secarse durante los meses de abril, mayo y Jjunlo.

La peninsula de Yucatan constituye una cuenca arréica, es decir
que practicamente no tiene escurrimientos superficiales, . .
caracterizada por su escaso relieve y roca madre muy permeable.
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De acuerdo con la distribucion espacial de las lluvias y la tempera-
tura, un 31% de la superficie nacional es desértico y drido; un 36%
semidrido y ef restante 33% subhdmedo y himedo. Tal como se in-
dicé, un 27% del volumen de lluvia precipitada al afto escurre en la
supetficie (410,000 millones de metros cubicos). La distribucitn es-
pacial Jel agua an los rlos es similar 3 Ia de fas Huvias: f2s mayores
corrientes del pafs se concentran en la regidn del sureste.

La precipitacidn, el agua superficial y una pequeda parte del agua
subterrdnea se renucvan anualmente. La mayor parte de esta dltima
ida por almac i no renovables y s6lo pucde uti-

estd
lizarse una vez.

£xisten 14 kildmetros cibicos de almacenamicato en lagos y lagunas y
147 kilémetros cabicos en los vasos de almacenamicnio construidos
para regular las variaciones estacionales y gnuales del escurtimiento
en los rfos y hacer disponible ¢l recurso en épocas de escaser. la
evaporacién media anual de la superficie libre del agua en los alma-
cenamientos es de 11 kilémetros cubicos.
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Fig. 1.1.Corricnles superficiales de 1la Rep@iblica Mexicana.
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Los-rios de la vertiente del golfo de México conducen volimenes
totales de 245 168 millones de metros cubicos, lo que representa
el 680% del total nacional. Tan sélo el transportado por el sistema
Grijalva-Usumacinta representa un 30%. Segin datos del Plan
Nacional Hidraulico de la Secretaria de Agricultura y Recursos
Hidraulicos, cl volumen de agua natural que conducen anualmente
los rijos, también llamado escurrimientc virgen, se calcula en
alrededor de 410 021 millones de metros cubicos.

En México se han identificade un total de 4,150 cuerpos de agua
que representan una superficie de 802,008 ha.

Es importante sefialar que dada la irregularidad de los regimenes
de agua del pais, tanto a travs de su territorio como a lo largo
del afio, se han realizado obras hidraulicas de gran magnitud, como
son presas, bordos y canales que permiten almacenar y distribuir
volumenes considerables de agua, de acuerdo con la demanda de los
diferentes usuarios del recurso.

1.1.3 ProblemAtica de las aguas residuales en la fabricacién de
papel.

Actualmente, se tienen reguladas, por la Secretaria de Desarrollo
Urbano y Ecologia (SEDUE)}, las descargas de las industrias que més
contaminan. Una de éllas es la de papel y celulosa, la cual ocupa
el séptimo lugar en volumen de descarga, entre las 13 principales
ramas- menufacturcras  del pails. Este sector industrial se
identifica oficialmente por el Cédigo Industrial numero 2711;
incluye 73 establecimientos registrados en la Camara Nacional de
la Industria de la Celulosa y el Papel. Las aguas residuales de
esta industria, de acuerdo a su ubicacién en el territorio
nacional (Fig 1.1), afectan a 9 de las 20 principales cuencas
hidrolégicas, que estdn designadas para atencién prioritaria.

El 4 de agosto de 1989, en la Gaceta Ecolégica , Vol. 1, No. 2, la
Secretaria de Desarrollo Urbano y Ecologia publicé los limites
méximos permisibles de descarga y los procedimientos para la
determinacién de contaminantes en las descargas de desechos
liquidos en cuerpos de agua provenientes de 14 sectores
industriales y para centrales termoeléctricas. En este documento
se encuentran detalladas las normas técnicas para andlisis y
control de las descargas de la industria de Celulosa y Papel
(NTE-CCA-015/88); la industria de Papel a partir de celulosa como
materia prlma {(WIE-CCA-D24/887; y, la industria del Papel a partir
de Fibras Secundarias como materia prima (NTE-CCA-025/88).

Los parametros que se regulan son: unlidades de pH, demanda
bioquimica de oxigeno, sélidos suspendidos totales, s6lidos
sedimentables, grasas y aceites. Adema&s de los parametros
anteriores, seran incluidos en las condiciones particulares de
descargz los sigulentes: temperatura, alcalinidad, sélidos
disueltos, demanda quimica de oxigeno, Nitrogeno amonlacal, color
metales pesados, fenoles y sulfitos.



Las disposiciones reglumentarias recientes han estimulado los
esfuerzos e Inversiones en este importante sector, para
incrementar los sistemas de prevencién y control de las descargas
contaminantes, a pesar del elevadn coszte que involucra el diseiio y
la construccién de las plantas de tratamientn. Asimismo, tratar de
aprovechar las instalaciones existentes, resolviendo los problemas
de operacién que presentaban.

Los procesos de tratamiento de aguas residuales que actualmente
utiliza la industria de la Celulosa y el Papel en México son del
tipo convencional. Basicamente, se emplea tratamiento primario y,
en algunos casos han implementado un tratamiento biolégico, de los
cuales muy pocos son de tipo anaeroblio.

Los procesos anaerobios resultan atractivos para varios de los
efluentes de esta industria, sobre todo por la baja produccién de
lodos, ahorro de capital para equipo de proceso, eliminacién de
equipo de aereaci6n y, por lo tanto, bajo consumo de energia
eléctrica, produccién de biogds como subproducto, y uso minimo de
substancias quimicas.

1.1.4 Aplicacidén del proceso anaerobio para tratar las aguas
residuales de la industria de la celulosa y el papel.

La tendencia actual, dentro de la industria en general, es
investigar nuevos procesos de produccién, con miras a sustituir
las materias primas por oli'as que no generen residuos tan
contaminantes, reciclar los subproductos de un proceso y buscar la
mejor alternativa de disposicién de dichos residuos o en su
defecto, implementar un dispositivo para incinerarlos y con ello
recuperar energia.

De acuerdo a los diferentes procesos para producir celulosa y
papel, todas estas medidas resultan accesibles, ya que algunos
efluentes se pueden reciclar. Ademas, actualmente, se buscan otros
reactivos y métedos de blangueo de las fibras.

Los subproductos generados, como pueden ser las fibras demasiado
cortas, estdn siendo objeto de estudios para posibles aplicaciones
posteriores, ya sea de forma individual o combinindolas con oiras
sustancias para fabricar nuevos productos.

LLas materias primas se pueden sustituir y al respecto . se han
realizado luvesilgaciones con e! fin de producir papel a partir de
‘materiales vegetales, incluyendo las llamadas fibras secundarias,
que comprenden el papel susceptible de integrarse nuevamente al
proceso.

Las medidas anteriores, resultan de mayor utilidad cuando se
combinan. Existen fabricas que producen papel a partir de fibras
secundarins {papsl reclciado} y- generan grandes cantidades de
aguas residuales, que contienen flbras y sustanclas que se emplean



nuevamente -en la formacion del papel. Estas instalaciones tienen
la tendenclia a cerrar los circuitos de agua dentro de las plantas,
con el objeto de llegar a cero descarga.

Sin embargo, la aplicacién de estas medidac, redunda on la pérdida
de calidad del producto y sélo en casos excepcionales se pedria
operar con el circuito de agua completamente cerrado.

No obstante, la integracién de un proceso bioclégico de
purificacién, dentro del circuito cerrado que lleva las aguas
blancas, puede ayudar a resolver este probiema, el cual es
especifico de las plantas que fabrican papel a partir de fibras
secundarias.

En los ultimos afios, se ha fijado atencién especial en los
procesos anaeroblos, como une. posibilidad econémica de
tratamiento, ya que las aguas blancas contienen una carga organica
alta y una cantidad de s6lidos factible de reducir. Ademas, la
fabrica contaria con una luenle ailterna de energia, a partir del
biogis desprendido de estos procesos.

Desde la década pasada, en algunos paises europeos, se han
desarrollado algunas investigaciones para tratar los. diferentes
efluentes de la industria de papel y cclulosa, medianle procesos
biolé6gicos, especialmente sistemas anaerobios.

Debido a que se ha Incrementado el uso de productos de papel
reciclade, tembién oo ho puesic inlerés en el tratamiento de los
efluentes de este proceso, en particular. lLos reactores anaeroblos
de pelicula, se han estudiado para tratar las aguas blancas, y los
resultados obtenidos, fomentaron proyectos experimentales en
paises en vias de desarrollo, como México, que estan en la mejor
disposicién de implementar medidas para la prevencién y el control
de la contaminacién del agua.

1.2 OBJETIVOS GENERALES,

Esta investigacién tiene por objetivo:

Evaluar la aplicacién de un proceso anaerobio para el tratamiento
de aguas residuales de la industria del papel.

1.2.1 Objetivos especificos.

Estudiar los problemas de la puesta en marcha y cperacién de los
reactores anaerobios de pelicula fija y flujo ascendente,
alimentados con agua residual industrial.

Evaluar el comportamiento de los filtros anaerobios de flujo
ascendente para el tratamiento de aguas blancas de alta y baja
concentracién de materlia organica provenientes, de las fabricas de
papel, bajo diferentes condiciones de operacién.



Estudiar la produccién de metano y la remocién de sustancias
organicas disueltas presentes en las aguas residuales de la
industria del papel, empleando un proceso anaerobio y bajo
condiciones 1esliringldas de Gpuiacidn.

Aplicar modelos matemdticos a los resultados experimentales
obtenidos, encontrando constantes empiricas que puedan utilizarse
en el dimensionamiento de sistemas de {ratamiente para aguas
residuales de la industria de papel.

1.3 ALCANCES Y LIMITACIONES.

El estudio contribuird a la generacién de informaciéon sobre
diferentes condiciones de operacién de reactores anaerobios de
pelicula fija, alimentados con aguas blancas de la industria del
papel y seguramente para manejar efluentes similares de otros
sectores de la industria.

En paises en desarrollo como México, en el que el recurso hidrico
tiene que protegerse cada dia mas, el cierre de los circuitos de
agua en algunos procesos industriales, es ya un imperativo.

El 1llevar a cabo una parte de la investigacién en un pais
desarrollado como lo es Alemania, servira para estimular la
vinculacién institucional y el intercambico de investigadores y
experiencias entre los dos paises.

Esta investigacién representa un esfuerzo y apoyo econémico de la
Divisién de Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingenieria de
la Universidad Auténoma de México y del Instituto de Tecnologia
del Papel de la Universidad Técnica de Darmstadt (Institut fir
Papierfabrikation, Technische Hochschule Darmstadt) en Alemania.



CAPITULO 2

REVISION BIBLIOGRAFICA,

2.1. DESCRIPCION DE LA INDUSTRIA DE PAPEL EN LA REPUBLICA MEXICANA

La Industria de Papel y Celulosa es una de las mas importantes en
la Repiblica Mexlicana y sus procesos actualmente, emplean grandes
volimenes de agua para elaborar sus producteos finales,

2.1.1 Importancia econdémica de la Industria de Papel y Celulosa.

El crecimiento del Producto Interno Bruto que en 1888 fué¢ del
1.4%, para 1889 se estimé el incremento en 2.9%, como resultante
de la reactivacién del mercado interno, motivado por el aumento de
la inversién privada, que se esperaba en un 8.3%4. lLa industria de
papel y celulosa, registré un crecimiento en la produccién de
papeles de 5.5% en 1889.

En 1989, la produccidén total de celulosas y pastas decrecié 1.3%
con respecto a 1988. Al analizar la produccién de cclulosas por
rubro, se observé que la fabricacién de celulosa al sulfato
blaqueada crecié 14.1% y la de celulosa al sulfato sin blanquear
decrecié 19.1%.

El indice de recoleccién de fibra secundaria se estimé en 45.4% y
el consumo total de materias primas fibrosas para la produccién de
papel creci¢ 3.6%. La mezcla fue de 34.37% de fibras virgenes y
65.7% de fibras secundarias.

La produccién total de papel durante 1989, registré un crecimiento
de 5.5%; los papeles para escritura e lmpresién la incrementaron
en 5.5%; los de empaque en 7.6% y los papeles especiales en 3.3%;
por el contrario, el rubro de papel sanitarioc y lacial registré un
decremento de 2.2%. Se estimé que el consumo aparente de papel
crecid 9.0%.

Durante 1989 se present$ un incremento de 1.9% en la mano de obra
directa ocupada en la Industria, con relacién a 1988 (en 1983,
laboraron en esta industria, 33,934 personas); el coeficiente de
utilizacién de la capacidad instalada para la produccién de la
celulosa fue de 72, 4% y pora la de papel de BUA.

Las exportaciones de celuiosa durante 1883, fueron de 31 mil
toneladas. Se estimé que el volumen de importaciones de materias
primas fibrosas, fue de 1 millén 358 mil toneladas

Las importaciones de papel continuaron a la alza, con motivo de la
apertura comercial y de la faltz de regulacién para estos
productos, teniendose como resultado un incremento estimado del
20.6% (172 mil toneladas) respecto de 1S88. Destacan por su



importancia los volUmenes importados de papeles especiales y de
escritura e impresién, cuyo incremento respecto de 1988
representaron, respectlivamente, 58.2% y 145.8%.

Para subsanar la problematica a la que se enfrenta esta industria
debido a la apertura comercial, se han tomado una serle de medidas
que se resumen basicamente a las siguientes: (1) instrumentar un
modelo de desarrollo, el cual tiene como objetive una adecuada
integracién para responder a las espectativas de la década de los
80s, en cuanto al crecimiento de la demanda interna y el
matenimiento de la plataforma de exportaclién de manera
competitiva; (2) realizar inversiones del orden de 1los 1,500
millones de dolares para responder a las espectativas de la
préxima década; (3) continuar dialogando con las autoridades para
participar en el desarrollo de la industria mediante programas
adecuados de financiamiento, modificaciones en el plano Juridico,
que regula el aprovechamiento de la tierra y de sus recursos,
aplicacién de regulaciones para importacliones y exportaciones de
los productos.

De acuerdo a estimaciones de la Comisién de Planecacién de la
Camara Naclonal de las Industrias de la Celulosa y del Papel y de
las perspectivas de la economia nacional para los préximos cinco
afios, se espera que para 1994 el consumo interno de papel creceréa
en 669 mil toneladas respecto a 1989, asi como un incramento en la
capacidad instalada para la produccién de papel en 885 mil
toneladas durante los préximos cinco afios.

Para satlisfacer la demanda Interna de papel en 1894, sera
necesario el consumo de 3 millones 699 mil toneladas de materias
primas fibrosas, lo que significa un incremento de 705 mil
toneladas respecto a 1983, Se estima que la capacidad para la
produccién de celulosas y pastas se incrementara en 1680 mil
toneladas para 1894.

Los datos anteriores se tomaron de la Memoria Estadistica de la
Cémara Nacional de las Industrias de la Celulosa y del Papel y
no consideran -en ningun momento, ni el consume de agua ni la
generacion de aguas residuales.

2.1.2 Ubicacién de las fAbricas de papel y celuleozz on Méxice.

Dada las grandes cantidades de agua que requiere el proceso de
fabricacién de celulosa y papel en México (40 L/Kg de papel
producido}, las fabricas de papel se han ubicado en las zonas en
donde tienen mayor disponibllidad del recurso hidrico, tal como se
muestra en la Figura 2.1. Esta industria estaba integrada en
1990, por 73 establecimientos localizados en 17 estados de la
Republica. Ocho fabricas producian celulosa; diez eran de celulosa
Yy papel; y cincuenta y cinco fabricaban papel. La proporcién mayor
de establecimientos se encontraba en el estado de México y en el
Distrito Federal (35 en total).
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Fig. 2.1.  Localizacién de las plantae productoras de celulosa y
papel en la Repiblica Mexicana.




2.1.3 Generacién de aguas residuales y sus caracteristicas.

ta produccién de celulosa y pape! requiere grandes cantidades de
agua para los diferentes procesos. Los procesos con mas cantidad
-de agua para la produccién de celulosa son: lavado y cribado,
blanqueado, cribado y secado. Estos procesos utilizan 67.4 % del
agua. En la mayoria de las plantas los circultos de agua no estén
cerrades; s6lo en algunas fabricas el agua se recicla para ciertas
operacliones, pero después de algunos ciclos, el agua se descarga a
los cuerpos receptores previo un tratamiento fislcoquimico en la
mayoria de los casos. Pocas industrias dan un tratamiento
biolégico a sus efluentes. La descarga mayor proviene del proceso
czle lav;ado Y cribado (43.5%) y después del proceso de blanqueado
34.5%).

En las industrias integradas (fabricacién de celulosa y papel}, la
mayor cantidad del agua se utiliza en la maquina formadora de
papel (56%) y depués en la fabricacién de celulosa (11.1%); en
cuanto a las descargas, la mayor proviene de la fabricacién de la
celulosa y la segunda del proceso de blanqueo (52 y 23%
respectivamente).

Los indices promedio de descarga reportados por la Cémara Nacional
de las Industrias de la Celulosa y el Papel estan en un intervalo
de 122 a 135 metros cubicos por tonelada para la celulosa y el

ndice de descarga para el papel va de Z0 a 22 metiros cubicos por
tonelada.

Las caracteristicas promedio de las aguas residuales crudas de la
industria de la celulosa y el papel, para los diferentes procesos
y para los parametros de: so6lidos suspendidos totales (SST),
s6lidos disueltos totales (SDT)}, sélidos totales (STT), demanda
bioquimica de Oxigeno (DBOs) y potencial de hidr6bgeno (pH), por
proceso, se encuentran en la Tabla 2.1 y en la Tabla 2.2 se
presenian los valores promedio para las diferentes subcategorias.

De tal forma que los parametros contaminates considerados para
esta caracterizacion son: DBOs, SST, s6lidos sedimentables,
nitrégeno-Kjeldahl, nitrégeno-amoniacal, pH y color. Otros
paradmetros seleccionados son: sbélidos sedimentables, turbiedad,
coliformes y difenilos policlorados.

Los métodos de tratamiento que se han instalado en Mexico desde
hace algunos afios, son basicamente para disminuir las emisiones de
demanda bioquimica de oxigeno, sélidos suspendidos, sélidos
sedimentables y color. Estos tratamientos consisten basicamente de
sistemas de flotacién y en algunos casos se les agregan polimeros
como ayuda cnagulantes. Ultimamente, los iratamientos anaerobios
se han estudiado a nivel laboratorio para algunos efluentes de
esta industria.
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Table 2.1 Caracleristicas promedio de las aguas residuales crudas
de la industria de la celulosa y el papel, para los diferentes
procesos {SEDUE, 1988. "Usc y manejo del agua en la industria de
papel y cclulosa")

SST SDT STT DBO pH
(mg/L) (mg/L) (mgsL) (mgr/L)

Preparacién de la madera: 318 141 459 106 7.0
Fabricacién de celulosa

a) Al sulfateo (Kraft) 364 23020 3153 493 10.0
b) Al suifito 3189 4204 4523 2586 2.0
Blanqueo de celulosa

a) Al sulfato (Kraft) 379 1136 15186 190 2.9
b) Al sulfito 120 1639 1759 200 3.8
Fabricacion de papel 425 674 1098 148 5.0

Tabla 2.2 Valores promedio para las diferentes subcategorias
(SEDUE, 1988. "Uso y manejo del agua en la industria de papel y
celulosa").

DBOs SST N-K jeldahl
(Kg/ton)  (Kg/ton) (mg/L)

Subcategoria
1. Kraft sin Blanqueo 17 19 -
‘2, Sulfitc ncutral

semiquimico-Base sodio 25 12 -
3. Sulfito neutral

semiquimico~Base amoniaco 630 620 210
4. Kraft sin Blanqueo-Sulfito

neutral semiquimice 18 20.85 -
5. Cartén a partir de

residuos de papel. 11 19 -
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2.2 FABRICACION DE PAPEL Y CELULOSA.

2.2.1 Procesos de fabricacidn.

fa fabricacién de papsl oacupa un lugar importante dentro de la
historia de la humanidad. El hombre siempre se ha preocupado en
dejar huella de su paso porr el mundo y, una manera de hacerlo ha
sido mediante documentos que preserven sus ideas por el mayor
tiempo posible. En un principio, la elaboracién del papel
constituyé un verdadero arte, actualmente, 1a tecnologia de la
elaboracién del papel ha evolucionado de manera considerable.

2.2.1.1 Fabricacién de papel y de celulosa.

"El papel se fabricé a mano, todavia en el siglo XIX, utilizando
materiales y procesos que se habian probado a través del tiempo.
Sin embargo, se cred6 una gran demanda de papel, debido a los
progresos en la educacién y en las comunicaciones, en los siglos
XVII Y XVIII. Como resultado, hubo que apresurarse a implementar
los procesos de fabricaciéon de papel.

El descubrimiento del cloro en 1774 como un agente
blanqueador, permitié que se emplearan telas viejas y descoloridas
para la fabricacién de papel. Las fibras iniciales se debilitaron
por el cloro y por la formacién del acido a través de la reacclién
quimica. Comparado al tratamiento alcalino con cal y con otros
tratamientos, este proceso de blangueo fué mAs poderoso para las
fibras slenplie y cuando Tuese cohnlirolado culdadosaimentie.

Un segundo descubrimiento de consecuencia para los fabricantes de
papel, fue la invencién de la despepitadora de algoddén en 1793.
Después de este tiempo, se fabricé cada vez mas, papel a partir de
algodén. A través de las primeras décadas del siglo pasado, el
algodén reemplazé al lino, el cual habia sido hasta entonces, el
principal constituyente del papel. El algodén es la fibra més pura
que’ se encuentra en la naturaleza y requiere menos procesamiento
que el lino para alcanzar la calldad deseada para la fabrlcacléon
del papel.

La mAquina para fabricar papel en una forma continua, llamada
Fourdrinier, se introdujo comercialmente en 1812 y se le criticé
por el hecho de utilizar fibras cortas y débiles para hacer el
papel que anteriormente se obtenia mediante proceses manuales.
También se le cuestioné por moldear hojas con flibras en dos
direcciones, diterente al arreglo de tibras det! papel hecho a
mano, lo cual supuestamente disminuia el balance y por tanteo la
fuerza de la hoja.

La invencién de la resina de alumbre como encolante en 1807, hizo
posible que el encolado del papel, fuese mas facll y efectivo a
bajo costo. Consecuentemente, su uso se extendié a través de la
industria del papel. La sustitucidon del pegamento gelatinoso por
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la resina encolante, hizo que e! peapel tuviese mayor acidez,
leniendo como consecuencia, una pérdida en la resistencie al
envejecimiento; esta situacién no se conocié inmediatamente, pere
después si se reconocié que la acidez residual de la resina de
aluibre reduce seriamente la durabilidad del papel. Mediante
pruebas de laboratorio, se ha szbidc que el uso de la reslna de
alumbre como encolante, se utilizé ampliamente alrededor de 1850 y
por 1870 en los Estados Unidos.

La madera se utilizé en un principio a escala comercial con mucho
éxito para la fabricacién de papel; esta materia prima se
introdujo en 1840. Las fibras de madera mecénicamente procesadas,
todavia constituyen el principal componente del peapel para
impresién, no son purificadas y tienen un tiempo de vida corto. El
papel impreso cuidadosamente almacenado, tierne aproximadamente un
tiempo de vida m&ximo entre 15 y 20 afios perc si se deja a la luz
y al aire libre, se acelera su deterioro a s6lo unas semanas.

Poco después, se desarrollé el proceso de pulpeo quimico. Primero
fue el proceso de carbonato de sodio y después los procesos al
sulfato y al sulfito. Modificando estos dos ultimos, se hizo
posible producir papel mis fuerte y de larga durabilidad a partir
de la fibra del papel.

La aparicién simultdnea de las fibras cortas, pulpa de madera,
blanqueo con cloro y la resina de aluminio, hizo que el papel
fuese mds débil y se deterioparz mée ripidzmente” (Aging of papar.
Ann M. Carlton. Britt, 1970).

Fabricar productos de papel, involucra esencialmente la
modificacién de materias primas, por eJjemplo, la maderz de los
arboles del bosque, o residuos de los aserraderos y molines de
madera, o de ambos para preparar la madera y producir pulpa,
blanquearla hasta llegar a la calidad deseada, pars formar hojas
de papel de fibras entrelazadas y unidas, para converiir asi el
papel =zl producte final nque se requierc. Estos pasos &n la
produccién de papel se muestran en la Figura 2.2.

Empezando con la descarga de los troncos =al molino, las
operaciones principales comunes en la preparacién de la madera,
son: eliminar la corteza de los troncos y aserrarlos hasga
dimensiones adecuadas para el siguiente paso en la secuencia de
produccién. Para otras pulpas que no provengan a partir de madera
virgen, los troneos T Cof Lan en pequenas astilias.
Alternativamente, la operacién de astillaje se pude hacer en el
bosgua, &n el aserraderoc o en la planta.

La pulpa se compone de fibras de celulosa y es:é& formada por una
variedad de procesos. Las pulpas mecénicas se producen simplemente
moliendo la madera, generalmente en molinos rotatorios, y en
presencia de agus. Se forman peguefias fibras atadas, las cuales
contienen virtualmente, todos los componentes de la madera
original.
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Fig. 2.2. Diagrama de flujo general para fabricacién de papel.
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Las pulpes quimicas, resultan de una coccién de las astillas de
madera bajo presién, con varios tipos de soluciones quimicas en
aguz para disolver la mayoria de loc materiales presentes en la
madera, diferentes a la cellulosa. Signiendn el procese de
cocclon, la suspension de astillas y licor, se descarga bajo
presién a un vertedor en donde las astillas se transforman a
fibras. la pulpa se lava para liberarla de la soluci6én de coccién
y entonces, los componentes de la madera se disuelven,
Aproximadamente, la mitad de la materia organica presente en la
madera se disuelve y pasa a formar parte de la solucién de
cocclén.

La mayor diferencia entre los procesos de pulpeo quimico, es la
composicién del licor de coccién. El proceso al sulfito, emplea
una mezcla de acido sulfuroso y sales &cidas de sulfito de calcio,
amonio, magnesio o sodio. El procesoe kraft o al sulfato, es un
tratamiento alcalino con soluciones de sulfuro de sodio e
hidréxido de sodio. Todos los procesos con excepcién del proceso
de pulpeo al sulfito de calcio, se pueden operar y de hecho en la
mayoria de los casos, se deben operar por razones econémicas, para
recuperar el licor de cocciétn gastado y reutilizarlo. Esto
involucra, facilidades para la recuperacién de sustancias
quiricas, en la mayoria de los molinos (Bower et.al., 1873).

Cuando el papel de desperdicio se emplea como materia prima,
el procesamienio de este papel sustituye a la preparacién de la
madera y los pasos del pulpeo se describen en 1la siguiente
secci6n. El proceso se muestra en la Figura 2.3.

Para algunos productos finales, s6lo se requiere el paso de
desfibrado, para otros, ademis del desfibrado se necesita remover
la tinta y para otros mis, se necesita desfibrar, destintar y
blanquear, como se muestra en la Figura 2.3. Las cantidades y
tipos de residuos generados se incrementan con la extensién del
proceso, lal es el caso del uso de la madera como materia prima..

En el caso de que se fabrique papel blanco o de colores pastel, se
necesitan procesos adicionales de blanqueo y purificacién. Las
pulpas quimicas, se blanquean generalmente sigulendo una secuencia
de pasos, utilizando cloro, sosa caustica, hipoclorito de calcio y
en el caso de pulpa kraft se emplea el didéxido de cloro. Las
pulpas mecénicas son abrillantadas en menor grado y sin apreciahle
extracion de componentes, por adicién de quimicos tales como
hidrosulfito de cine.

El papel se elabora por distribucién de la suspensién diluida de
proporciones adecuadas de pulpa y pequefias cantidades de ciertos
aditivos sobre: (1) Un movimiento répido sobre una malla de
alambre continua o (2) un cilindro perforado. El agua se drena a
Lravés de los orificios permitiendo que las fibras de celulosa se
depositen sobre la superficie de la malla como un tejido de fibras
himedas entrelazadas. Esta hoja humeda se pasa en medio de
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rodillos para eliminar parte del agua, posteriormente se lleva
sobre clilindros calientes, en los que se vaporiza el agua de la
hoja, para formar finalmente wuna tira continua de papel
seco, la cual, cuando abandona la maquina, lleva una humedad entre
un S y un 8 4.

Se pueden aplicar varios tipos de acabados y recubrimentos. a la
hoja, mientras pasa a través de la maquina y antes del
embobinado final (Bower et al., 1973).

2.2.1.2 Fabricacién de papel a partir de papel de desperdicio.
(Fibras secundarias).

El papel reciclado se ha utilizado para producir pulpa de baja
calidad desde principios del siglo XX, entonces se producian
diferentes tipos de papel y cartén de envoltura. En los sistemas
originales el papel reciclado se desfibraba hasta que la pasta
pudiese pasar a través de una malla de 3/4 de pulgada; entoces iba
a un sedimentador para eliminar contaminantes gruesos, que se
separaban por gravedad; mas tarde, esta pasta se deshidrataba y se
refinaba (Britt, 1970)}.

Aunque el material de desperdicio contenia una cantidad
considerable de contaminantes, la calidad que se requeria era tal
que la pulpa semi-limpia se podia utilizar. A principios de los
afios cincuentas, la industria de papel demandé una pasta més
limpia para fabricar papeles de recubrimiento y para impresién,
por 1o mis se necesltd implementar nuevos sisiemas y técnicas para
el blanqueo y la limpieza de este material de desperdicio (Britt,
1870}.

Los sistemas iniciales tuvieron muchos problemas para eliminar los
contaminantes, problemas que existen hasta ahora. En vez de
disminuir, los contaminantes se han incrementado en cantidad y
variedad, debido a la introduccién de pléasticos, fibras sintéticas
v adhesivos (Britt, 1970).

También con el tiempo, surge el término "fibras secundarias", que
se refjere a cualquier fibra de papel que se utiliza por segunda
vez en la fabricacién de papel (Britt, 1970).

Debido a que actualmente se aplican tintas colorantes y
recubrinientos mediante tecnologias modernas, el término
"destintado” tlene un significado diterente al original. Este
concepto se emplea para un proceso en el que la pasta se obtiene
de una gran variedad de desperdicios impresos y recubiertos por
diferentes materiales, dando como resultado muchas clases de
fibras secundarias. Algunas de estas fibras secundarias se
producen a partir de periédicos viejos, revistas con recubrimiento
o sin él, papel de oficina, tarjeta tabular, asi como de
degperdicios dc papel recubierlo con plasticos por uno o ambos
lados (Britt, 1970).

19



El costo de la pulpa es la razon principal para inducir a los
fabricantes a emplear flbras sccundarias para fabricar papel. La
inversién que se requiere para una planta de pulpeo de fibras
secundarias es miucho menor quo 1o que 5o FTqulere paite une planta
de proceso al sulfito o al sulfato. & espacidad preductiva pucde
ser mucho menor, en comparaclon a In minima factible para una
planta de pulpa (Britt, 1970)}.

Algunas ventajas adiclonales son: cercanfa de la fuente del papel
de desperdicio al sitio donde se procesa; independencia del
mercado de la pulpa; precio ventajoso cuando s¢ compara al grado
correspondiente de adquisicion de 1o pulpu; y el agotamiento de
las fibras de madera cercanas ul éarea de los molines. Este
agotamiento Iimplica la alza en el costo del transporte de las
materias primas, debido a que las dlstancias entre los puntos de
corte de la madera y los mollnes se hacen cada vez mids grandes
(Britt, 1870).

El papel fabricado a partir de fibras secundarias tiene
propiedades especiales que favorecen el procese de conversién.
Esto incluye gran establilidad dimensional, menor tendencia al
enroscamiento para una mejor retencién de resinas y rellenos,
incremente en 1la opacidad, formacién mas uniforme y mejor
reproduccién de impresos y colores. Para la produccién de papel
tisue, se reporta que se obtiene un mayor volumen y suavidad
cuando se emplea una cantidad sustancial de fibras secundarias.
Las ‘desveilajas de usar tfibras secundarias incluyen: baja
resistencia (debido a que el material de desperdicio ya ha sido
previamente procesado para fabricar papel y consecuentemente ya ha
pasado por un proceso de refinamiento}, baja brillantez, la
longitud de la fibra es corta, no hay uniformidad en el color y
tiene baja inmunidad (Britt, 1970).

Esta pulpa de f{ibras secundarias se consume en siete clases de
papel, éstas son: tisue, papel fino, cajas de cartén, cajas de
allmentos, especiales, papel para periédico y pulpa (Britt, 1970).

Los sistemas de pulpeo para fibras secundarias tienen las
sigulentes etapas: (1) pulpeo o desfibrado; (2) limpiado y
cribado; (3) lavado de contaminantes; (4) deshidratado o espesado;
(5) blanqueado, si se requiere; (6) lavado y espesado. Esto es
cierto dependiendo del tipo de papel y de quimicos que se utilicen
en el proceso de blanqueo (Britt, 1870).

2.2.2 Caracteristicas de las aguas residuzles.
El reuso del agua en la industria del papel es una practica comun
actualmente. E]l hecho de reutilizar el agua, sirve para -muchos

propésitos, por ejemplo la conservacién del agua, de la energia,
de aditivos y de fibras.
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Teoricamente, seria posible cerrar conpletamente el sistema de la
maquina o del molino, de tazl manera que el agua recquerida se
utilizaria solamente para remplazar aquella que se pierde por
evaperacién.  Sin cmborgo, csio ¢z difici! de alecanzur en iz
practica, debido a aue las condiciones famentarian el crecimiento
de microorganismos, los problemas en el drenajc se agudizarian, la
formacién de la hoja seria adversamente alectada, probablemente se
desarrollarian problemas de olor, las regaderas se taparian mas
frecuentemente y se incremeniariz el numero de manchas en la hoja
de papel.

Por muchazs razones practicas, en algunas ocasiones las fdbricas
deben descargar el agua. En la mayoria de ellas, estos efluentes
descargados requeriran alguna clase de tratamiento. Este
tratamiento es necesario frecuentemente para reducir la DBO
{Demanda Biolégica de Oxigeno) y la DQO (Demanda Quimica de
Oxigeno), los cuales son dos de los criterios que se emplean
generalmente para evaluar la calidad del agua.

Los constituyentes mas comunes del! agua residual se pueden
clasificar en: (1) s6lidos suspendidos; (2) s6lidos disueltos; (3)
sustancias quimicas organicas e inorganicas; (4) color y
turbledad; (5) acelle y olros maleriales [lotantes.

La generacién de residuos en la industria de pulpa y papel es una
funcién de siete variables principales, es decir:

= f(MP, PM, P, B, FP, C, PF)

Donde

factor de residuos generados, tipo y cantidad
clase de materia prima

preparacién de la madera

proceso de pulpeo

secuencia de blanqueo

proceso de fabricacién del pape1

operacién de conversién

especificaciones para el producto final

R
MP
PM

P

B

FP
c

om0 N

PF

Para producir un producto final dado, PF, existen muchas
combinacione posibles de las oiras variables (Bower et.al., 1973).

Una proporcion alta de les shlides orgénicos solubles potenciales
que entran al! sistema de molinos de papel son los carbohidratos
(almidones y hemicelulosas), pero éstos se transforman durante la
recirculacién o 1o méquing, mediante procesos  quimicos
microbiolégicos.

La actividad de los microorganismos =znaercbios presentes en las

fébricas es de particular relevancia para el tratamicnto
anaerobio, ya que convierten los carbohidratos a aclidos orgénicos
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tales como el &cido acético (Webb, 1985). La magnitud de la
actividad anaerobia, depende de factores tales como la carga de
organicos recirculados y el numero de ciclos en los sistemas de
agua, este se hace evidente en los datos recopilados en la Tabla
2,3. De hecho esta actividad anaerohia nn es deseable desde el
punto de vista de 1la fabricacién de papel, pero puede ser
ventajosa para el tratamiento de efluentes, por las siguientes
razones:

i} El 4acido organico dominante, normalmente presente (4cido
acético), puede utilizarse directamente por la bacteria productora
de metano.

1i) Como una consecuencia de i), se forma una biomasa con alta
actividad metanogénica.

11i) El1 control del pH se simplifica y hay menos probabilidad de
que ocurra una sobre-acidificacién en el reactor principal.

La conversién de carbohidratos a &aclidos grasos volatiles en un
reactor de pre-acidificacién separado, es 1la filosofia que
sustenta el proceso anaerobio en dos etapas, pero esta funcién
podria llevarse a cabo razonablemente en un simple tanque de
homogenizacién que preceda al reactor anaerobio principal (Webb y
Chem, 1986).

Tabla 2.3. Composicién de sustancias orgaénicas disueltas en
efluentes de fabricas de papel (Webb y Chem, 1886).

Molino % de Almidén  Consumo Cob Composicién
fibra utilizado deg agua medio orgéanica
secundaria (m~/ton) (mg/L) (% de COD)
Carbo-

hidratos AGV

A 80 bajo 11 420 17 47
B 75 alto 23 410 30 24
c 100 ninguno 6.7 850 68 3
D 70 ba jo 110 85 45 <5
E 14 ninguno 100 33 17 <8
F 40 medio 79 290 64 31
G ..o alto 69 100 69 13
H 100 ninguno 32 §20 80 4
1 100 medio 2.5 4100 75 11
J 100 alto 6.3 1040 34 45
X 80 medio 20 620 76 "2
L 80 ba jo 28 240 74 10
M 100 alto 3.1 1870 51 10

COD: Carbén organico disuelto; AGV: Acidos grasos volatiles
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P,

Los nutrientes se deben adicionar a la mayoria de los efluentes de
las rfabricas de papel con objleto de obtener condiciones éptimas
para la remocién de sustancias organicas. lLa biecdegradabilidad de
la materia organica frecuentemente se expresa como una relacién
entre la DQ0 y la DBO. Los valores altos indican baja
degradabilidad. La influencia de las sustancias téxicas o de los
agentes inhibidores también debe considerarse. En consecuencia,
éste es un factor imperante para utilizar microorganismos
adaptados en la determinacién de la DBO {Rosen y Gunnarson, 1986}.

Los macronutrientes que se necesitan para el buen crecimiento de
la biomasa son principalmente el nitrégeno y el fésforo; la
concentracién de ellos en la mayoria de los efluentes de las
fabricas de papel es baja. A partir de estudios de tratamientos
anaerobios con efluentes sintéticos, Webb y Chem  (1988)
encontraron que se requieren proporciones de 100:1.2:0.2 3 en
términos de DQO:N:P. Esta proporcién es mucho mas baja que 1la
requerida en los tratamientos aerobios, debido a que en estos
ultimos, la biomasa que se produce es mayor.

Los micronutrientes incluyendo metales pesados, hierro, cobalto y
niquel, son particularmente importantes para la bacteria anaerobia
(Speece, 1983). La concentracién de estos cationes en los
efluentes de las fabricas dec papel A= variahle, sin embarge, los
niveles de todos los metales pesados, son bajos. A pesar de estos
niveles bajos y de que la mayoria de estos metales pesados se
precipitan como sulfuros durante el tratamiento anaerobio, no es
necesario agregar mezclas quimicas muy caras. (Habets, 1985).

La alcalinidad es la medida de la capacidad de amortiguamiento de
un acido la cual se emplea durante el tratamiento anaerobio para
proteger a los metandégenos sensibles de la acidez producida
durante la acetogénesis. ia alcalinidad de los efluentes depcendera
de varios factores, los mas importantes serdn el tipo de sistema
encolante empleado y la presencia de yeso como filtro. Los niveles
altos de alcalinidad en los efluentes se deben probablemente a los
sistemas de agua muy cerrados (Webb y Chem, 1898B).

Para determinar la tratabilidad de efluentes de las fébricas de
papel mediante un reactor de lecho fijo, se deben de considerar:

La biodegradablilidad, el balance nutricional, la toxicidad y los
sbllidos suspendidos presentes. Las caracteristicas de cualquier
agua residual estan definidas por el tipo de produccién y materia
prima empleada.

Varios compuestos de interés, se encuentran presentes en los
efluentes de las fAahricag, por ejemple lzs sustancias guimlicas
para controlar pH, espuma, lodos y corrosién, asi como también
compuestos quimicos para recubrimiento y blanqueo. Los sistemas de
agua Internos que se cierran, no solamente incrementan el
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contenido de materia orgénica, sino también aumentan la
concentracién de sustancias que son potencialmente téxicas a la
bacteria anaeroblia (Rosen y Gunnarson, 1986).

La Influencia de particulas sobre una bicpelfcula no se conoce en
detalle, no se sabe si estdn unidas o libres, esto no esta
confirmado. La bilopelicula puede contener una gran parte de
materiales inertes tal como lo indica el alto contenido de ceniza
en los lodos (Gunnarsson y Rosen, 1985). No se puede excluir, que
los sélidos suspendidos tienen una gran influencia sobre el
funcionamiento del lecho fijo particularmente en la modallidad de
flujo ascendente.

Un estudio de sistemas suspendidos mostré, que un incremento en
los sélidos suspendidos inertes de 0 a 20 % medide ¢omo porcentafje
del contenido de DQO, reduce la_relacién de carga tebdrica de
aproximadament% 25 a 5 Kg de DQO/m".d, en un contenido de locdos de
30 Kg de SSV/m” y una produccién de lodos de 0.1 Kg de SSV/Kg de
DQO reducido (Henze, 1983; Castillo y Fernandez-Villagémez, 1981}.

Los téxicos y los biocidas son los otros componentes de los
efluentes de las fabricas que pueden causar problemas durante el
tratamiento ansercbic. Las subsiancias quimicas para limpleza
abarcan un intervalo potencialmente amplio de formulaciones,
siendo las mis comunes las mezclas de &lcali y detergente. Estas
se utilizan en las fabricas esporadicamente, para limpliezz do
tubcrias.

Aparte de los posibles efectos sobre el pH, los surfactantes
aniénicos presentes en los efluentes pueden ser téxicos a la
bacteria anaerobia, pero parece poco probable que se puedan
alcanzar concentraciones suficientemente alias en los efluentes ya
mezclados. Los solventes limpiadores se pueden usar para problemas
especificos de incrustaciones tales como depésitos de pegamentos.

Jopson (1888), encontré durante su investigacién trabajando con
efluentes de estas fabricas que los solventes organoclorados, son
particularmente téxicos a la materia anaerobia, en concentraciones
extremadamente bajas. Tales substancias no deberian ser utillzadas
en ninguna fabrica que tenga un sistema de tratamiento anaeroble
para sus efluentes.

Los compuestos de azufre provienen principalmente de los sullatus
iuos cuales se adicionan en forma de sulfato de aluminio o como
resina encolante del Acido sulfiricc. La concentraciéon de sulfato
se debe de considerar ya gque durante el tratamiento anaeroblo se
lleva a cabo una reducccién  completa de sulfatos a
sulfuros, los cuales pueden interferir en el proceso, en varias
maneras:

1) El 4cido sulfhidrico disuelto, es téxico para 1la bacteria
productora de metano.
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1i1) El &acido sulfhidrico presente en el biogas causa problemas de
olor y aumenta el efecto de corrosién durante la combustién del
gas.

i11i) Los sulfurocs disueltos en los efluentes pueden reoquarir -de un
proceso de posi-oxidacion antes de su disposicién.

iv) La presencia de sulfuros reduce la produccién de metano.
Concentraciones de 150-200 mg/l. de esle &cido, causan ihibicién
total en la produccién de metano (Jopson, 1986).

La mé&s seria de estas consecuencias es probablemente la necesidad
de un post-tratamiente para eliminar los sulfuros solubles. Esta
situacién puede significar un costo extra, aun en fabricas con
bajas concentraciones de sulfatos (Webb y Chem, 1986).

Concentraciones de 150-200 mg/l. de este 4acido, causan ihibicién
total en la produccién de metano (Jopson, 1986).

Jopson (1888), encontré que los sistemas anarobios pueden tolerar
niveles muy altos de sulfatos disueltos (arriba de 4000 mg/L), sin
afectar la remocién de compuestos organicos y teniendo una
reduccién completa de sulfatos a sulfuros durante el tratamiento
anaerobio del efluente. Aun con niveles bajos de sulfatos (200
mgsL}, también se pueden controlar concetraclones significativas
adicionando sales de hierro, sélo que entonces se incementard la
preduccisn de lodus.

El tratamiento anaerobio se presenta menos atractivo, conforme la
relacién sulfato:DQ0 aumenta. Cualquier materia orgénica medida
como DQUO o DBO, se transforma de una forma organica a una
inorganica. Tedéricamente, un valor de 1.5:1 para la relacién
sulfatos: DQD, elimina toda posibilidad de produccién de metano y
remocién total de DQO. Por estas razones, el bajo consumo de
sulfato de aluminio se considera un beneficio inherente, para
cualquier {ébrica que esté considerando el tratamiento anaeroblo
para sus efluentes (Jopson, 1986]).

Esto significa que los procesos que emplean encolantes neutros,
estdn en la nejor posibilidad de utilizar esta tecnologia. La
adicién de molibdato de sodio para detener 1a reduccién del
sulfato, no ha sido valida en niveles de 2 mg/L de MoOa o
mayores, probalemente por razones econdmicas {(Jopson, 1926}

Lettinga (1986}, consideré que 1a factibilidad de cualquiera de
los sistemas de tratamieto anaerobio disponibles, de alta y/o baja
tasa, debe de considerar algunas caracteristicas importates para
el agua residual a tratar, como son:

a) Fracciéon insoluble en la DQO, también como la biodegradabilidad
de esta [racclion

b) Tipo y cantidad de materia organica dispersada
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c) Materia organica soluble, vs. biodegradabilidad, concentracién
y composicién

d) Materiz inorgénico :olublc,*gor cjoenplo en el caso de residuos
de los molinos de papel, el Ca ® y el sulfato

e) presencia de cantidades suficientes de nutrientes, elementos
traza (y si estdn o no disponibles)

f) Presencia o formacién de compuestos téxicos y/o inhibidores
g) Temperatura

Para seleccionar un proceso adecuado, obviamente es de primordial
importancia que se pueda garantizar una operacién estable y que
todos los objetivos principales del sistema de t{tratamiente se
puedan llevar a cabo con el minimo costo y mantenimiento.
Considerando la presencia de séllidos suspendidos en efluentes de
fabricas de papel, se puede considerar atractiva la seleccidn de
un reactor anaerobjo, el cual efectivamente remueve y estabiliza
estos contaminantes (Lettinga, 1986).

Sagfors y Starck (1988}, estudiaron la caracterizacién de
sustancias polifenélicas con objeto de medir la cantidad de
derivados de lignina en efluentes dec pulpeo kraft ya aque los
procesos de blanqueo y descortezado son las principales fuentes de
sustancias polifenélicas; estos estudios estan relacionados a los
efluentes qua provienen del blanqueo. Consideran adem&s el tipo de
maderas y a las secuencias en los procesos de blanqueo.

Odegaard (1988), comenta que la mayoria de los autores parecen
estar Interesados en una determinacién particular, esta es el
contenido de materia organica. Solamente en muy pocos casos, se
proporcionan datos de de la composicitn del efluente proveniente
del reactor, tales como concentraciones de sélidos suspedidos,
compuestos de nitrégeno y fésforo, metales pesados, etc.
Parece también muy sorprendente que la mayoria de los autores
consideran solamente el contenido organico en el efluente y no
distiguen entre materia organica total y soluble.

La mayoria de las aguas residuales de las fabricas de papel que
emplean madera comn materis prima, contienen una gron cantidad de
compuestos derivados de lignina, 1los cuales no son facilmente
biodegradatles dobido a la composicidén quimica de la madera, tal
como se muesira en la Tabla 2.4. La baja biodegradabilidad de
estas aguas residuales se indica por el alto valor de su relacién
de DQO a DBO, el cual esta entre 4 y 6 Welander et. al. '(1888).

Aunque el tratamiento anaerobio puede eliminar la mayoria de la
DBO y también muchos compuestos de bajo peso molecular que son
considerados como toxicos al medio amblente, una gran parte de la
DQO permanece en el efluente después del tratamlento. Estas
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sustancias recalcitrantes, principalemente de alto peso molecular
causan el color obscuro caracteristico de estas aguas residuales
provenientes de las féZbricas de celulosa. Para eliminar estos
compuestos y asi meJjorar la remocién de la DQO, el tratamiento
anaerobio tiene que combinarse con algunos otros métodos de
Lralamiento. En el fuiuro, serd muy importante desarrolliar lales
tratamientos combinados.

Tabla 2.4 Composicién quimica de la madera y de las
hemicelulosas®(Britt, 1970).
% de madera % de madera

dura blanda
Celulosa 40-50 40-45
Lignina 20-25 25-35
Pectina 1-2 1-2
Almidén trazas trazas
Hemicelulosa 25-35 25-30
a. Glucoronoxyleno muy alto bajo
b. Glucoronoarabinoxyleno trazas bajo-medio
c. Glucomanan . bajo grande
d. Galactoglucomanan muy bajo bajo-medi
e. Arabinogalactano bajo muy bajo
f. Otros galactanos trazas-bajo trazas-bajo

a En base extractiva, cenizas y libre
b Fn clertas especies vara an cantidades entre media y muy grande

La mayoria de 1las aguas residuales de la industria de papel
contienen compuestos ma&s o menos téxicos para las bacterias
metanogénicas, un problema comin es la alta concentracién de
compuestos de azufre presentes en estas aguas ya que estos se
reducen a sulfuro de hidrégeno en el sistema anaerobioc. Hay
diferentes formas para tratar la toxicidad. En muchos casos, la
microflora se puede adaptar a los compuestos inhibitorios. Otra
posibilidad es la de diluir en agua residval para disminuir Ja
concentracién de (é6xicos. Ademds, muchas aguas reslduales se
pueden desintoxicar antes del tratamiento anaerobio por medios
quimicos, Tisicos o blolégicos (Welander, 1988).

Las aguas residuales que provienen de {ébricas que blanquean
la celulosa mediante procesos quimicos, tienen como principal
problema la presencia de ligninas y compuestos humicos, las que no

Zap ficilos de dotorminar  son mor  compuse
sen féciles 2c determinar por sor compucctoc de cocordinacién,

Mikkelson (1988}, presentan una forma de analizar reslduos de
lignina en aguas con sustancias humicas. Para este propésito se
utilizé cromatografia de liquidos de alta resolucién. Las posibles
propiedades fluorescentes del 4-bromometil-7-metoxi-coumarin
(4-Br-MMC) derivado de 1la 1lignina y de materiales humicos,
sugirieron este estudio. Este método puede aplicarse a la
caracterizacién de aguas y a la diferenciacién emtre la lignina y
los compuestos huUmicos presentes en efluentes de fabricas de
papel.
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2.2.2.1 Efectos de las aguas residuales de la indusiria de papel
sobre el medio ambiente.

Se sabe que la pulpa nn tratadz y leoc residuos de papel, son
téoxicos a la fauna acuatica, aunque para muchos ecténdares ¢l
impacto esta limitado. La mayoria de los estudios se han basado en
técnicas de bioensayos letales y han trabajado con efluentes
de las fabricas que blanquean la celulosa empleando el
proceso Kraft (Bengtsson, 1988; Langl y Priha, 1988; Bertoletti et
al., 1988; Neuman y Karas, 1988).

Algunas corrientes con toéoxicos en féabricas de papel pueden tener
LCso de 96 horas de 1 a 10 ¥% por volumen. Asi, que las corrientes
deben diluirse entre 1 y 10 % de su concentracién original para
alcanzar el nivel de muerte del 50 % después de 96 horas. Después
de la dilucién de grandes volumenes de efluentes no téxicos, las
aguas residuales de la fabricacién de celulosa, tiener. una LCso
de 96 horas entre el 25 y el 50 % en volumen.

Normalmente, la concentracién minima de téxicos en los residuos de
pulpa y papel varia desde 1 a 5§ UT (UT = Concentracién actual del
residuo o substancia / 96~hr LCso) y la mayoria de las sustancias
toxicas tienen un intervalo entre 30 y 50 UT. El uso del concepto -
UT requerira que el valor LCso a 96 horas y la concentracién se
conozca para todos los efluentes y para todos los residuos de la
industria (Salas, 1988).

Gellman (1988} realiz6 wuna indentificacién de 1los efectos
ambientales de las aguas residuales de la industria de papel,
estos son: color, sabor y olor; crecimiento de 1lodo; calidad
bacteriolégica del agua (abastecimiento de agua potable y uso
recreacional en donde haya contacto con el cuerpo); espuma
superficial en el agua; calidad de]l agua en cuanto a consumo
humano; manejo del recurso para pesca y aguas residuales de la
industria. Una vez que se identificaron los efectos ambientales
principales se ellgieron los parametros de mayor
interés, relacionandolos a los efectos sobre la callidad de agua
potable y al desarrolloc de recursos pesqueros, particularmente a
aquellos destinados al consumo humano y también lo refiere al agua
subterranea.

2.2.2.2 Alternativas para el tratamiento de las aguas residuales
de la industria del papel.

Se’ pueden considerar tres cateporias para tratar los residuos de
las fabricas de papel: (1) remocién de sé6lidos suspendidos; (2}
tratamiento quimico y (3) oxidacién biolégica.

2.2.2.2.1 Remocidn de sélidos suspendidos.

El proceso-de sedimentacién de acuerdo con Eckenfelder (1966), se
puede considerar como sedimentacién discreta, sedimentacién
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floculenta y sedimentacién por zonas. La sedimentacién discreta
ocurre cuando las particulas suspendidas tienen el tamafio o el
peso suficiente para sedimentar desde la fase liquida. Este método
puede llevarse a cabo en tanques, lagunas, lagos, etc. La
sedimentacién floculenta es el proceso mediante el cual la
velocidad de sedimentacién de la particula se incrementa conforme
pasa a iravés de la profundidad del! tanque. El incremento en la
velocidad de sedimentacién es el resultado de la coalescencia con
otras particulas conforme ellas se sedimentan hacia el fondo. En
la sedimentacién por zonas, las particulas se unen unas a otras
conforme la masa general se sedimenta, formando un sobrenadante y
una capa de fléculos. Las capas de fléculos sedimentaran
uniformemente hasta que la diferencia en densidades de los lodos
causen una separacién de las capas. E]l sobrenadante se extrae por
la parte superior y el lodo se elimina por la base.

Sin embargo, el sobrenadante puede requerir un tratamiento
adicional si las condiciones del desecho produce un sobrenadante
floculento. Este proccso se lleva a cabo normalmente en un
clarificador, el cual puede ser circular o rectangular.

"Flotacién" es un método muy comin en la industria del papel. En
este método se somete a presién el deshecho. Cuando este deshecho
se reestablece a 1la presién atmosférica se adhieren a las
particulas diminutas burbujas de aire y surgen con ambas a la
superficie. Los sélidos se remueven de la superficie y el agua
clarificada se obtiene por la base (Britt, 1970).

2.2.2.2.2 Tratamiento quimico

La "Coagulacién” se emplea para remover completamente particulas
de tamafio coloidal presentes en residuos liquidos. El1 coagulante
mas utilizado es el sulfato de aluminio (alumbre). El sulfato de
aluminio se adiciona al residuc para formar unos fléculos. Estos
fléculos son menos solubles a pH 7.0 y estén negativamente
cargados a un pH de 8.2 y positivamente cargados a un pH de 7.6;
entre estos limites, la carga dc los fléculos estid mezclada. Las
sales de hierro también se usan como agentes coagulantes. La
adicién de polielectrolitos mejora la actividad de la mayoria de
los coagulantes. La silica activada, se usa para este propésito,
con mucho éxito. El1 desarrollo de los polimeros organicos,
aniénicos, catiénicos y no ié6nicos, ha abarcado ampliamente el
campo del tratamiento de aguas. Esto polimeros se pueden fabricar
de diferentes pesos moleculares y variando sus caracteristicas
clectroliticas. As1, se pueden fabricar polimeros para
aplicaciones muy especificas. Los polimeros de alto peso molecular
son generalmente mas efectivos como ayuda coagulantes (Britt,
1970).

2.2.2.2.3 Oxidacién biolédgica.

Los micreorgonicmos pucden metabolizar al malerial presente en las
aguas residuales, el cual sea biolbgicamente oxidable, si se les
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proporciona un ambiente adecuado. Generalmente se utiliza un
proceso aerobio (Britt, 1970).

La digestién anaerobia es un proceso que se emplea frecuentemente
para el tratamiento de algunos residuos, pero hasta recientemente,
se ha venido aplicando a los residuos de la industria del papel
En los procesos anaerobios se realiza una fermentacién en un
egpacio cerrado, en el cual se evita la presencia de oxigeno
molecular. los productos [{inales de! tratamlento anaerobio son
basicamente formas reducidas, tales como: metano, amonio y 4acido
sulfhidrico. El alto contenido de los residuos de las fabricas de
papel, generalmente mitiga al tratamiento anaerobio (Donnelly,
1986).

El acondicionamiento de los efluentes de las fébricas de papel
para el tratamiento anaerobio, depende no solamente de la
naturaleza de la materia organica presente, sino de otros fatores
tales como la temperatura del agua residual y la concentracién de
los sulfatos (Webb y Chem, 1986). Para el tratamiento bilolégico
aerobio convencional, hay poca necesidad de averiguar las
caracteristicas especificas del efluente, ademas de asegurar que
la materlia organica presente es biodegradable y que los materiales
téxicos estan ausentes. La situacién es diferente, para el
tratamiento anaerobio, esto se debe parcialmente, al ‘hecho de que
se requieren diferentes grupos especificos de bacterias para
completar la conversién de compuestos organicos a melano y
también, por otro lado, se debe a que la bacteria anaerobla es de
naturaleza mas sensible que la aerobia.
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2.3 FUNDAMENTOS DEL TRATAMIENTO ANAEROBIO.

La digesti6én anaerobia es una fermentaciédn bacierial natural, por
medio de la cual, la materia organica, en ausenclia de oxigeno
disuelto, se transforma en una mezcla de gases, béasicamente,
metano y dioxidn dz carbono. El proceso anaerobio, se ha utilizado
ampliamente durante muches aficc on China y ‘la (ndia a nivel
doméctico donde el gas resulta con un alto contenido de metano;
actualmente, todavia se utiliza para calefaccién, alumbrade y para
cocinar en las casas. En el Reino Unido, como en muchos otros
paises industrializados, la digestién anaerobia se ha usado para
la estabilizacién de lodos provenientes de las plantas de
tratamiento de aguas domésticas, con el fin de adaptarlos para su
disposici6én en suelos agricolas. El gas generado de este proceso
se ha empleado casi universalmente para propdsitos de calefaccioén,
aunque recientemente en el Reino Unido, el gas excedente se
limpia, se comprime y se aprovecha como una fuente de combustible
para vehiculos.

Aunque el proceso anaerobio se ha aplicade en los propésitos
descritos anteriormente, no fué¢ sino hasta principios de la década
de los sesentas cuando recibié atencién come un tratamiento de
agua residual industrial. Los intentos para transferir la
tecnologia de digestién de lodos, sin modificacién, al tratamiente
de aguas residuales no tuvieron mucho éxito. Sin embargo, en los
pasados velnte afios, los cientificos e ingenleros han realizado
considerables esfuerzos para alcanzar un entendimiento mayor de la
microbiologia y para desarrollar exitosamente un interveic de aila
eficlencia cn l0s procesos anaeroblos para el tratamiento de aguas
residuales industriales.

Como sucede actualmente en todos los campos cientificos y
tecnolégicos, la investigacién y el desarrollo contindan
evolucionando para meJjorar la operabilidad y la economia de los
procesos anaerobios.

Donnelly (1986} concluyé: Los procesos anaerobios surgen fpara
proporcionar un buen tratamiento de aguas residuales industriales
y se hacen considerables esfuerzos para desarrollar el proceso
especificamente para los industriales. Considerar el proceso
anaerobio para aplicarlo en la industria en general es
todavia relativamente prematuro, sin embargo, por eso es valido
para cualquier Industrial preguntar si el proceso se ha
desarrollado lo suficiente. El medio mas directo para atraer su
credibilidad seria por medio de 1lns prevecdeorés y usuarios
cxistenles; hasta donde 1a confidencialidad lo permita, publicar
més informacién sobre los costos reales, funcionamiento y
soluciones a los problemas de rutina, los cuales son
caracteristicos de la mayoria de las plantas de tratamiento de
aguas residuales a escala completa. Tal {nformacién es més
importante para los industriales que para los articulos de
investigacién y se elaboraria de una forma mas =zccesible para
ayudarlos a ellos, que no son expertos, con el fin de justificar
su decisién de wutilizar tratamientos anaercobios para aguas
residuales.
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2.3.1 Proceso bioquimico,

El tratamiento anaerobio de residuocs orgénices y su conversion a
biogas y lodos ocurre en cuatro etapas basicamente (Hobets, 188G):

1. Hidrélisis: Los compuestos organicos no solubles se hidrolizan
por enzimas excretadas por las bacterias acidificadoras. Ya que la
velocidad de este proceso es mas bien lenta, frecuentemente se
considera como el paso que controla la velocidad del tratamiento
anaerobio entero.

2. Formacién de acidos: Los compuestos hidrolizados se convierten
a acides organicos tales como el &cido lactico, el Acido butirico,
el 4cido propiénico y el acido acético, por medio de la bacteria
formadora de &clido, también se convierten a alcohol, hidrégeno y
diéxido de carbono.

3. Acetogénesis: Las sustancias organicas de los pasos anteriores
se convierten a acido acético, hidrégeno y didéxido de carbono.

4. Metanogénesis: La bacteria formadora de metano convierte los
productos de los pasos previos a metans, como sigue:

a) CH3aCOOH ~------ > CHa + COz
b) 4 M2 +  C0c eeemee » CHe + 2 H20

Cuando otros aceptores de hidrégeno como nitratos y sulfatos estéan
presentes, la 1ltima reaccién mencionada para la formacién de
metano se remplaza parcial o totalmente por otras reacciones. Los
efluentes de la industria de pulpa y papel frecuentemente
contienen compuestos de azufre, debido al pulpeo quimico (uso de
sulfito) o encolantes &cidos del papel (uso de sulfato de
aluminio)}.

Normalmente la bacteria metanogénica desencadena la competencia
por el hidrégeno y si el sulfato se encuentra en una gran
cant idad, la bacteria sulfato-reductora consumird todo el
hidrégeno disponible:

c) 4 Hz + H2504 ~~-~--- b H2S + 4 H20

Fsta gituacisn o5 desfavuravle para la eficliencia del proceso (1-
mg de sulfuro = 2 mg de DQO) para la cantidad y calidad del blogés
y para el olor del efluente. Otra desventaja de la formacién de
sulfuro puede ser su toxicidad.

Orgénicamente los enlaces del azufre no se afectan (Pinchon
et al,, 1988). Algo del acido sulfhidrico estd presente en el
biogas y otro tante estd disuello en el ef'luente.

La degradacién anaercobia de las moléculas organicas de una
sustancia compleja toma lugar via una cadena alimenticia
complicada. Aparte del amplio espectro y diferentes tiempos de
generacién de los microorganismos involucrados, asi como de las
complicadas interacciones entre formaciones 4cldas fermentativas y
metanogénesis, también se debe de considerar aqui el papel
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regulador del hidroégeno sobre la formacién del #4cido acético, por
medio de los microorganismos acetogénicos -dictado, por la
termodinédmica. Si el hidrégeno no se utiliza suficientemente
rdpido por la bacteria formadora de metano entonces, ocurre una
acumulacion de 4cidos butirico y especialmente propiénico.
induciends z2ltaz conceunliraciones para wuna inhibicion marcada de la

formacion de metann (Aivasidis st.al., 1985].

Debide a la degradacién en etapas con diversas poblaciones de
bacterias, se ha propuesto que la formacién de 4cidos
Termentativos y la metanogénesis debian separarse usando
combinacicnes del reactor multi-etapas. Er particular, se usa la
forma de dos etapas de operacién, en la cual la acidificacién del
material fermentable se lleva a cabo afuera del reactor, durante
la primera etapa, lo ma&s lejos posible. Entonces, la descarga pasa
a la segunda etapa, en donde se lleva a cabo la formacién del
metane. la inmovilizacién de los microorganismos debido a la
colonizacién de los reticulos en los reactores de leche fijo con
recirculacién son convenientes, especialmente para alcanzar una
alta)produccion en relacién con el espacic y el tiempo (Aivasidis,
1988).

En algunas ocasiones las aguas residuales se acidifican antes de
que lleguen a2 la planta de tratamiento. De lo contrario, la etaps
de acidificacién y la formacion de metano también pueden llevarse
a cabo en reactores separados ocurriende una granulacién en ambos
{Donnelly, 1888). .
Oira participaclon son las reaccliones de interrelacion que ocurren
en el sistema durante el proceso de digestién, incluyendo 1la
formacién y excrecion de factores de crecimiento realizados por un
grupo de microorganismos que se requieren para la existencia de
otras especies y la captacién del medio por una especie de
sustancia inhibidora a otra. Gujer y Zehnder (1983), propusiercn
un sistema de sels etapas para la conversién anaercbia de
sustanclas organicas degradables de alto peso molecular a CHe ¥y
COz (Fig. 2.4). Estas etapas comprenden:

1. Hidrélisis de proteinas, lipidos y carbohidratos;

2. Fermenitacién de azucares y aminoacidos;

3. Oxidacién anaerobia de Acidos grasos de cadena larga Yy
alcoholes;

4.

Oxidacién anaerobia de intermediarios tales como &cidos grasos
volatiles {con excepcién del acetato);

5. Conversién de acetato a metano v

6. Conversién de hidrégeno a metanc.

Inove y Koyama (1988), encontraron que el hidrégeno juega un papel
muy importante como un factor de aceleracién en la descompesicién
del acetato =2 metano; esto se investigd con base a la teoria de
reacciones catalizadas del acetato, propionato y butirato.
Estudiaron como se lleva a cabs una cenvercién biclégice de
acetato a metano a través de una reaccién de reduccién del grupo
metilo, en la cual el hidrégeno deniro de la célula Jjuega un papel
importante. Esto muestra como basandose en la teoria, se puede
explicar que la descomposicién del acetato, se acelera bajo la
coexistencia del propionato o del butirato.
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2.3.2 Produccién de gas.

Los procesos de digestién anaerobia, ofrecen un numero de ventajas
sobre ctros formas de conversion de energia (De Renzo, 1977):

- Producen un gas relativamente limpio, el cual se puede comparar
al gas entubado.

~ Convierten eficientemente el carbén contenido en 1la materia
organica a combustible utilizable.

- Muchos tipos de materia organica son sustancias potencialés para
su conversién a gas.

- El gas es seguro y confiable.

- Existe tecnologia disponible a gran escala, particularmente
atractiva, que se puede implementar a los procesos, para
resolver necesidades inmediatas de energia.

El tratamiento anaerobio de lodos municipales se ha realizado por
muchos afos. Se ha empleado para reducir los volUmenes que se
mane jan, para hacer el lodo mas facil de manejar para su posterior
deshidratado y en gran escala, contribuir al balance de energia de
una planta de tratamiento de aguas residuales utilizando el biogas
para calentamiento y generacién de fuerza. Acsrtadamentementc, cn
climas catientes, como lo es la India, el biogas excedente, se ha
vendido a los consumidores como un combustible. En el Reino Unido,
se han desarrollando trabajos sobre el envasado del biogas para
vehiculos {Kite y Stringer, 1986).

Una contribucién de "las plantas de biogds en Europa" se realizé
entre mediados de 1981 y principios de 1984 por un grupo de 12
expertos europeos. Cada uno de ellos lidentifico, visité y
escudrifi6 casi todos los digestores existentes en su pais,
siguiendo un formato comin. Por 1883, se cuantificaron, wun total
de 546 digestores de metano construidos en la Comunidad Europea y
en Suiza (Nyns, 1985). La biometanizacién, es una tecnologia
madura pero su implementacién tiene paradojicamente solo un éxito
parcial. las plantas de blogés en las granjas familiares podrian
ser econdmicas pero rara vez lo son, ya sea porque los costos de
inversién son muy altos o porque no se puede mantener por largos
periodos de tiempo el fincionamients sztizfociorio del seactor,
Las plantas de biogas para los residuos de agro-industrias, por el
contrario se reconocen cada dia mas y mds, como biotecnologias
ambientales bien establecidas.

Caceres y Chilingulga (1585}, presentaron un documento con una
revisién de experiencias y evaluaciones de diferentes proyectos de
biogas, almacenados en un banco de dates del Departamento de
Bioenergia de la Organizacién de Energia de Latinoamérica (OLADE)
y discuten algunas consideraciones inportantes sobre energia y
desarrollo rural. En 22 paises latinoamericanos, existian
proyectos de biogAs con implementacién en el campo. Estos
proyectos tenfian una variedad de grados de sofisticacién
desarrollo. Las primeras experiencias datan de 19853, pero no fué
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sino entre 1975 y 1882 que estos proyectos se incrementaron. En
1984, México tenjz 28 biodigestores continuos, la mayoria de ellos
menores a 15 m”, en ocho instituciones y con 20 especialistas
involucrados. Actualmente varias instituciones tante pibliecac coms
privadas hacen escudios sobre digestidn anaerébia.

Cuando los proyectos d= biogés empezaron, la construccién de
biodigestores estuvc muy subsidizda debido a sus apoyos de
demostracidén inicial; sin embargo mas tarde, surguieron los
problemas. Los principales problemas se pueden desglosar en las
siguientes categorias: 1. Problemas técnices, 2. Problemas
institucionales, 3. Problemas socic-econémicos, 4. Problenas
financieros. La iniciativa privada, se involucrz cada vez més
tanto en la adaptacion de equipo como en estudios de mercado.

Con respecto a reactores alimentados con residuos que coniengen
celulosa, Puhakka et. zl. (1985), hicieron algunos estudics =a
nivel laboratorio en digesteres anmerobius de tipo cUpula
flotante. El sustrato fué basicamente de naturaleza celulésicz.
Los digestores se cargaron iniclalemnete con una suspensién de
estiercol con ‘1% de sélidos totales. El blogads que se produjo,
durante la digestion anaerobia fué de 140 y 226 L/kg de DQO
adicionada por dia, con un porcentaje de metanc de 78X, o un
tiempo de retencién de 6 y 8 dias respectivamente.

Al efectuar monitoreos intermedios de gases trazas, se puede
obtener alguna medidas  del  esiadc m su dei sistema
anaerobio. En contraste al muetreo de la fase liquida, el andlisis
de gases estd sujeto a la adquisicion de datos de tiempo reales.
Usando un plan experimental establecido, Hickey y Switzenbaum
(1988), estudiaron Jjunto con los parametros convencionales, la
estabilidad del digestor y la respuesta del sistema debide a la
presencia de téxicos y a variaciones en cargas hidraulicas y
organicas. Desde 1885, los estudios se han dirigido para evaluar
la eficienia del monéxide de carbono y d=! hidrégensc como un medio
para controlar al sistema anaerchio.

2.3.3 Efectos de los factores ambientales sobre la
digestidén anaerobia.

Se deben de considerar otros faciores de importancia primordial
para el proceso de digestién anaerobia, estos son los factores
amblentales. En los sigulentes parrafos se describirdn los efectos
de la temperaturz, loog nulricinles y las sustancias toéxicas.

)

2.2.3.1 Temperaiura.

¢

La depedencia de la. temperatura en el tratamiente de aguas
residuales es en general, de naturaleza idéntica, para los
procesos de digestién anaerobia. El intervalo de trabajo mas comin
para la operacién de lcs procesos es el de 30 a 40°C. Algunos
investigadores han mostrado que el proceso anaeroblo puede operar
en un intervalo de temperatura entre 10 y 14°C, sin presentar
cambios impor&antes en el ecosistema microblano. A temperaturas
entre 40 y 45 C la actividad microbiana es todavia significativa,
pero debido a la alta velocidad de decaimiento, los coeficientes
de produccién observados de la bacteria productora de metano, se
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aproximan a cero, por lo que se vuelve dificil a esa temperatura,
una operacién continua (Henze y Harremoes, 1983).

En sistemas anaerobios de tempgratura controlada, no ocurren
alteraciones si se excede en 1°C, la temperatura aplicada al
reaciurr, a iraves de los dispositivos de calentamiento. El calor
generade por la aclivided de iz bacteria bajo las condiciones de
digestién anaerobia es, en teoria, suficiente para mantener la
temperatura ambiente en un rango mesofilico, pero la energia
involucrada como calor en la conversién de aguas residuales
tipicas, no es adecuada para elevar la temperatura del influente
frio ni tampoco para compensar el calor perdido en temperaturas
ambientales frias (Stronach et. al. 1986).

Las alteraciones répidas en la temperatura del reactor, aun de
pocos grados, pueden resultar marcadamente negativas en el
metabolismo microbiano y se requerirdn varios dias para la
recuperacién.

Los cambios de temperatura en un proceso en operacién, se deben
hacer lentamente, es decir, por etapas de uno por dia. Si se sigue
este procedimiento, los microorganismos se adaptaran sin ningan
problema en el proceso metab6lico, aunque la velocidad metabélica
cambiar., Cuando se discute la dependencia de 1a temperatura, cz
importante distinguir entre la dependencia de temperatura de las
diferentes constantes de crecimiento. La velocidad de remocién del
sustrato y la rapidez de produccién del metano es de interés
primordial, pero el cocfirlents de preduccién, la velocidad de
decaimiento y 1a rapidez de crecimiento especifico también
dependen de la temperatura (Henze y Harremoes, 1983}.

Los procesos termofilicos tienen una rapidez de produc:iiu de
metano bastante const%nte, independiente de la temperat: en el
intervalo de 50 a 70 "C. La velocldad depende del susg.r'al.o en un
25 a 50 % mayor que en la rapidez mesofilica a 35 C (Henze y
Harremoes, 1883).

El significado de la temperatura para la velocidad de la digestién
anaerobia, indica que la temperatura final de operaci6n del
reactor, se considere como uno de los principales parametros de
disefio. En intervalos psicrofilicos, mesofilicos o termofilicos,
la uniformidad de la temperatura sobre el contenido total del
recipiente es muy importante para los procesos de digestién
anaerobia.

Una temperatura constante a través del sistema se puede
proporcionar mediante un mezclado adecuado del contenido del
digestor por medio de aspas, por burbujeo de gas o mediante un
intercambiador de calor; Si se localizan 4reas fuera de lo normal
en el recipiente, las actividades microbiolégicas en estas
regiones variardn y los incrementos de temperatura en paquetes
transitorios inhibiran o inactivaran la poblacidn de bacierias,

La ineficiencia de los digestores anaerobios pequefios calentados
climaticamente, frecuentemente puede ser resultado de
fluctuaciones diurnas en temperatura. La estabilizacién de las
temperaturas internas en reactores a escala industrial en climas
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tropicales, puede requerir la incorporactén, en cierta forma, de
controladores de calor, en caso de que la calidad de efluente y la
produccioén de gas se requieran de una manera uniforme.

También es necesario un mecanismo de agitacién suficiente parc
dispersar cuaiquler tormacion localizada de calor dentro del
reactor. la luz dcl 501 Inlensa pucde causar variaciones en la
temperatura superficial y en la interna si esta dirigida sobre un
solo lado del reactor. Las variaciones estaclonales de 1la
temperatura tendran poco efecto sobre la poblacién bacterial si se
introducen alteracicnes graduales de 1 C por dia en el sistema
interno del reactor; tales cambios permiten que los
microorganismos se adapten a la nueva temperatura {Stronach
et.al., 1986).

2.3.3.2 Butrientes.

Adicionalmente a los requerimicntos Tundamentales de
macronutrientes tales como carbono y nitrégeno, se necesita un
suplemento del medio bacterial con ciertos nutrientes especificos
para su crecimiento y actividad, ya que existe clerta incapacidad
de un gran numero de bacterias anaerobias para sintetizar algunas
vitaminas esenciales o aminoacidos. Se debe de mantener ¢l nivel
minimo  necesario para cualquier nutriente, aquel cuya
concentracién sostenga una velocidad de crecimiento deseada,
aunque también exista un nivel maximo de requerimientos de
nutrientes, arriba del cual oacurrs la inhibicién del sustrato.
{lenze, 1983).

En sistemas de reactores anaerobios, la definicién de estos
limites son vagos o inexistentes. La estimacién de los
requerinmientos minerales resulta particularmente dificil debido a
la presencia de complejos metalicos celulares y no celulares. Los
fosfatos y los sulfatos también pueden eJjercer una represién
catabélica de rutas metabdlicas especificas, mientras no afecten
el creciriento Stronach et al., 1985).

Los requerimientos nutriclionales de los microorganismos también
pueden ser interdependientes: por ejemplo, en presencia de bajas
concentraciones de potasio, el sodio es capaz de satisfacer algun
requerimiento de potasio. Ademds, los nutrientes que no son
indispensables para el crecimiento, tal como el calcio, tampoco
son necesarios para la estabilidad del proceso. Frecuentemente las
aguas residuales industrizlez conticiienn un - exceso sustancial de
nutrientes; el ejemplo m&s comin es el fosfato, pero otros tales
como los lones do zinc y de cobre, frecuentemente pueden estar
cerca de los valores limites (Stronach et al., 1986).

Otros rnutrientes diferentes al nitroégeno y al Tfésforo son
esenciales para el proceso anaerobio. La Tabla 2.5 lista algunos
de estos compuestos. La necesidad del azufre parece ser de la
misma magnitud que la del fésforo. La importancia del niquel para
los metanégenos solec se ha estudiado recientemente. Para la
digestion de residuos a escala completa no se ha considerado esta
necesidad, debido a que el niquel estd presente como elemento
traza en aguas residuales; pero para experimentos de laboratorio,
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la falta de niquel puede reducir considerablemente la actividad
bacterial (Henze y Harremoes, 1883).

Tabla 2.5 Micronutrientes que mejoran el funcionamiento del
procesu anaerobio {Henze y Harremoes, 1983).

Compuesto Concentracién Efecto
benéfica en gl
estudio (g/m")

Fe'* 0.2 Precipltacién de sulfuro
Floculacién/estructura de la
- biopelicula
Fe 12-120
e soluble
Ni 0.01 ? Construccién del cofactor
FA30 en mctandgenos
- 0.006 Incremento en la actividad
Mg, ., 0.01-0.02 Floculacién
Ca++ 0.01-0.04 Floculaclén
Ba, . 0.01-0.1 Floculacién
Co 0.01 Vitamina Bl2
0.003 Incremento en la actividad
S04 0.02 Incremento en la actividad

Los intervalos de concentracién dados en la Tabla 2.5 no se pueden

utilizar como guia ya que resultaron de condiciones experimentales

muy especificas. En general, es cuestién de una relacién dada

entre la materia orgénica y los nutrientes esenclales. La

posibilidad de deficiencia de nutrientes siempre se debe

considerar en los procesos anaerobios de alta carga para el

tratamiento de residuos industriales. Puede requerirse la adicién

de nutrientes est ndar como las sales de extrocto de suero (Henze
y Herremoes, 1983).

El disefio y la optimizacién del medio de crecimiento debe, sin
embargo, considerar las limitaciones técnicas y economicas
impuestas por la naturaleza y la calidad del residuo a procesar
(Stronach et.al., 1986).

2.3.3.3 Sustancias toxicas presentes en las aguas residuales

El fenémeno de aclimatacidn se observa, pero no se entiende.
Quizas sl se entendiese mejor podria explotarse con mayor
eficiencia. De la amplia variedad de téxicos ensayados para la
respuesta metanogénica, parece ser que el sitio especifico de dafio
en la célula podria depender del téxico (Spsece, 1885).

Diversas observaciones generales sobre toxicidad efectuadas en la
digestién anaerobia indican que los metanégenos muestran el mismo
patrén de respuesta comin a una gran gama de toéxicos (Speece,
1985).
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l.as sustancias Inhibidoras o téxicas para el tratamiento
biol6gico, pueden ser organicas e inorgdnicas. Se puede hacer una
dislincién enire los compuestos, los cuales pueden ser necesarios
en pequefins cantidades, poito Losicoes a nltas concentraclones, por
ejemplo, el azufre y el niquel, y compuestos que son téxicos
también en niveles bajos, por ejemplo los halégenos organicos. Los
materiales téxlcos pueden aparecer en forma discontinua o ser una
parte constante del agua residual. Los efectos toéxicos pueden ser
bacteriostaticos, es decir, permanentes, definiendo con ello 1la
toxicidad para el disefio del proceso global (Rosen y Gunnarson,
1986).

El control de téxicos se lleva a cabo preferentemente removiendo
el material téxico de las aguas residuales o por separacién de
las corrientes. Si esto no es posible, existe todavia un numerc de
alternativas, por ejemplo, 1a remocién de las sustanclas toxlcas
en pretratamientos, por precipitaclién, aeracidén y separacién, la
adicién de compuestos antagénicos o la dilucién a niveles de
toxicidad mas bajos. La precipitacién se usa ya sea antes o en el
interior del reactor (Rosen y Gunnarsson, 1986).

Se pueden encontrar problemas serlios a valores de pH altos dentro
del reactor, en la conversion de sulfuros a azufre. Debido a que
la oxldacién de los sulfuros produce OH y el pH se eleva. Por
tanto el valor del pH en el reactor es unc de los cbjetivos
principales de Buisman et., al. (1988). Al final, el valor del pH
puede variar de 6.5 a 9 sin nlngin efecto negativo sobre el
proceso y la velocidad de conversién del sulfuro se correlaciona
bastante bien con sus velocidades de carga.

El sulfuro de hidrégeno inhibe al tratamiento anaerobio cuando
estd presente a altas concentraciones (Lettinga, 19868). La
bacteria sulfato-reductora utiliza la misma fuente de energia y es
mas efectiva que la bacteria productora de metano, Esto redunda en
una produccién de metano mas baja. lLos reactores que utilizan la
forma de alimentaclién de flujo descendente, pueden evitar esta
situaciéon, debido al preferencial desarrollo de la bacteria
sulfato-reductora, en la parte superior del reactor con una alta
concentracién de HzS libre en esta zona. La parte inferior del
reactor con la bacteria reductora de metano no se alcanza por la
inhibicién del Ha2S el cual se elimina con el blogas en la parte
superior del reactor (Pichen ot zl., 12383).

Cuando ¢l sulfuro esla presente es necesario eliminarlo antes de
descargarlo a la alcantarilla o al cuerpo receptor (Kite y
Stringer, 1986). La rapidez de oxidacién del sulfuro es variable y
depende de la naturaleza del sustrato. Las veloclidades de
oxidacién, estdn en funcién de 1los sulfuros y del oxigeno
disuelto. si se opera a altos niveles dc oxkigesno dlsuelto se
podrian reducir los tiempos de retencién. El uso del alre podria
causar algun dafio, debldo a que el burbujeo del gas, sacaria algo
de los sulfuros hacla el medio amblente y serfia dificil o
imposible mantener altos niveles de oxigeno. Con los sdblidos
presentes, la velocidad de oxidacién se incrementa.
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Los problemas de Incrustaclén . del carbonato de calclo
presumiblemente también prevaleceridn en el reactor del lecho de
lodos granular, también como en el reactor de lecho fluldizado de
flujo descendente y el filtro anaerobio de flujo descendente
(Lettinga, 1986).

Por otra parte, Lettinga (1986), 1llegé a las sigulentes
conclusiones con respecto al sulfalo presente en las aguas
residuales a tratar:

- El sulfato en si mismo no inhibirAa significativamente a la
metanogénesis a partir del acetato a concentraciones de sulfatos
menores de § g/L.

~ La inhibicién del Hz2S (resultado de la reduccién del S04}
permanece insignificante si la relacién en el influemte
DQO/S04 excede los 10 g/g, al menos en sistemas anaeroblos de alta
velocidad.

~ Se pueden esperar problemas mas serios con respecto a la
inhibicién del H2S a relaciones de DQO/SOs« 10g/g., particularmente
en valores de DQO en el influente que excedan los 10 g/L.

Aparte de los problemas de inhibicién, la formacién del H2S se
acompafiaria con problemas ambientales (olor) y corrosién a menos
que se tomen medidas adecuadas.

Considerando que: la emisién del sulfuro es un gran problema
asociado con el tratamiento anaerobio de sulfatos y sulfitos
contenidos en las aguas residuales y que el sulfato se uvtiliza por
la bactcria sullalo-reductora, como un aceptor de electrones. Las
propledades corrosivas, el olor desagradable y la alta demanda de
ox geno exigen un control para su liberacién del medio ambiente.
El H2S5 es uno de los contaminantes mas toxicos. Los sulfuros
también tienen un efecto inhibidor a la metanogénesis (Bulsman et.
al., 1988). Estos autores investigaron el desarrolle de un proceso
biotecnolégico para convertir sulfuro a azufre elemental, debido a
que hay alguna bacteria conocida que puede oxidar al sulfurc por
ejemplo la bacteria sulfato-fotosintética y el grupo de bacterias
sulfato-incoloras.

Petersen y Ahring (1988), encontraron que la rapidez de reduccién
del sulfato en digestores aclimatados parece ser afectada
abiertamente por el aceptor de electrones disponible. El sistema
reductor de sulfatos se saturé a una concentracién de 600 uM.

Los iones sulfato en concentraciones de 15,8 = 31.3 i no inhiben
a 1a metanogénesis de una agua residual sintética conteniendo
acetato, metanol y glucesa. El papel de las Dbacterlas
sulfato-reductoras fué solo menor aunque cantidades viables de
ellas fueron mayores que las bacterias metanogénicas durante la
degradacién anaerobia de una agua residual simulada de
la industria forestal (Puhakka et. al., 1885).

Dec los -dulos de la literatura existentes se ha obtenido 1la

evidencla de que permanece Insignificante 1la inhibici6én de
sulfuros si la relacién DQO/SO4 excede de 10 g/g. El1 modelo
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elaborado por Rinzema et. al., (1985) muestra que en este caso la
concentracion de sulfuro de hidrégeno se puede mantener abajo de
100 mg de S-HeS/L, debido principalmente a 1la capacidad de
remocién  del  blogas. Esla concentracién, se puede tolerar
faciimente en sistemas anaerobios de alta velocidad.  Se pueden
mantener relacionesade DQO/S0s mas bajas en el influente abajo de
10 a 15 Kg de DQO/m

Nasr y Abdel et al., (1988), investigaron los efectos de
toxicidad y el destino de los metales pesados presentes en lodos
municipales alimentados a reactores anaerobios de flujo continuo y
descontinuo, el periodo de interrupcién fué de alrededor de 35
dias. La secuenclia general de toxicidad para los metales pesados
investigados parece ser Cu > Cr (VI) > Pb > Zn.

E)l mecanismo por el cual una sustancia téxica inhibe la actividad
bacterial se relaciona al téxico en el matabolismo bacterial
aerobio las rutas bioquimicas generales ya estan definidas y el
mecanismo de inhibicién por téxicos se ha estudiado mas
extensamente. En la digesti6on anaerobia, las rutas bioquimicas no
estdn totalmente definidas por ejemplo la ruta para la produccién
del metano no se conoce completamente. Por lo tanto es mas dificil
en la dlgestlon anaerobia, clasificar a las sustancias téxicas
(Speece, 198S).

La inhibicién de la producci6on de metano debida al sulfato se ha
explicado tentativamente a través de diversos mecanismos. La
produccién del metano y la reduccién del sulfato son los productos
finales en la descomposicién de sustancias organicas complejas ya
sea CO2 o CHa (Switzenbaum, 1988)}.

La resistencia a la toxicidad depende de la concentracion, del
tiempo de exposicién y de la posible aceptacién. Para la biomasa
es mas facil soportar una exposicién corta de una concentracién
alta, que una exposicién larga de una concentracién baja. Esto
signitica que los sistemas de pelicula fija son mds resistentes a
las variaciones de carga que los sistemas de crecimiento
suspendido. Lo anterior se ha probado en gran parte de los filtros
rociadores, comparando su eficiencia con los procesos de lodos
activados (Welander, 1988).

De acuerdo con Rosen y Gunnarsson (1986), todos los procesos
biolégicos. se pueden adaptar a concentraciones altas de tévicos
siempre y cuando el proceso se opere de acuerdo a las demandas de
los microorganismos.

El trabajo de laboratorio de Welander (1988}, indica que hay otros
factores involucrados en el funcionamiento éptimo de los sistemas
de pelicula fija, cuando se tratan residuos toéoxicos. Asi cuando el
efluente de blanqueo del proceso Kraft, el cual es crénicamente
toxico, se tratd en un proceso de contacto de crecimiento
suspendido, el sistema decayé en su produccién de gas ain en
tiempos de residenclia hidraulicos de 20 dias. Mientras que el
mismo efluente, se tratdé en un reactor de pelicula fija con
reciclamiento y un tiempo menor a un dia y la produccién de gas
se mantuvo.
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Con base a la concentracién de acido sulfhidrice predecida por el
modelo, se podria esperar que la operacién del reactor anaerobio
seria ventajosa en un intervalo de pH entre 7.5 y 8.0. Sin
embargo, los resultados experimentales obtenidos por Rinzema et
al. (1985), sobre la inhibicién de metanégenos acetoclaticos por
la presencia de sulfuros, muestran que un incremento en el phH de
aproximadamente arriba de 7.2, tienen poco o ningun efecto
benéfico.

Minami et al. (1988) demostraron que la reaccién de reduccién del
sulfato debida a la bacteria sulfato-reductora, se lleva a cabo
aun cuando esté presente en el agua‘ residual una alta
concentracién de metanol.

La seleccién del disefio del reactor, puede en muchos casos tener
una. gran influencia en la habilidad del proceso anaerobio para
tolerar toxicidad. Parkin y Spence (1883), demostraron las
ventajas de los reactores de pelicula fija comparandolos con los
de crecimiento suspendido y también resultan mas eficientes que
los procesos aeroblios (Speece, 1983).

Los reactores anaerobios de alta tasa, también son capaces de
adaptarse bien =2 la mayoria de las sustancias téxicas. Ein
embargo, los sistemas de pelicula fija ofrecen una resistencia
creciente a las condiciones inhibitorias, de ahi que se hace ‘el
proceso mas estable. El desarrollo de la pelicula sobre el
material inerte asegura due la masa baclerial no esié Lotaimenie
expuesta a estas condiciones en el seno del 1liquido (Speece,
1983).

2.3.4 Tratamiento aerobio versus tratamiento anaerobio para aguas
residuales.

La tecnologia anaerobia ofrece tratamiento para aguas residuales
con produccién de energia creando un potencial para recuperacién
econdmica. El tratamiento anaerobio de los residuos de la pulpa y
el papel se aplican actualmente en plantas piloto y escala
completa, como una alternativa del tratamiento aerobio. Estéan
disponibles hoy en dia varias tecnologias anaerobias para el
tratamiento de los residuos de la pulpa y el papel (Habets, 1986).
En verdad las tecnologias anaerobias no pueden reemplazar
completamente al tratamiento aerobio. Una planta de tratamiento
combinando los procesos aerobio y anaerobio, es mas recomendable y
rentable que un tratamiento aerobio solo. La remocién de toxicos
se mejora considerablemente. La experiencia también ha mostrado
que es posible llevar al doble la capacidad del tratamiento a
través de un sistema combinado sin un incremento en los costos de
operacién.

El tratamiento anaerobio de aguas residuales es una tecnologia que
se esta aceplando rapidamente, en particular para efluentes
industriales (Lettinga, 1986). Las principales razones para el
avance definitivo esperado pueden ser:

a) Las ventajas mas significativas de la tecnologia para el
tratamiento anaerobio, sobre los métodos aerobios convencionales
(Tabla 2.8);
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b) El hecho de que en el presente estado del poco desarrollo
tecnolégico, cualquiera de las desventajas son despreciables
(Tabla 2.G6);

c) La disponibilidad de 1la tecnologia simple y préspera y el bajo
costo de los procesos de tratamiento anaerobio de alta
velocidad y la esperanza de que los sistemas para estos procesos
se desarrollen en un futuroc cercano;

d) La cantidad creciente de informacién que se obtiene con
respecto al funcionamiento de los sistemas de tratamiento
anaerobio para los diversos tipos de residuos industriales;

e) La mejor comprensién de los fundamentos de los procesos de
digestién anaerobia, particularmente también Jjunto con la
factibilidad de los organismos anaerobios para tratar con los
compuestos téxicos y/o inhibitorios;

f) El mejor entendimiento en los procesos biolégicos de casos
especificos que proceden simulténeamente con la metanogénesis,
como es el caso de la reduccién de sulfatos.

Table 2.6 Beneficios y desventajas de los sistemas. de

tratamiento anaerobio para aguas residuales,
sobre el tratamiento aerobio convencional (Lettinga,

1986; Donelly, 1986; Eckenfelder et. al., 1988;
Habets, 1986) .

Beneficios

1. Produccién baja de exceso de lodos (estabilizados).

2. Bajo requerimiento de nutrientes.

3. Bajo o ningun requerimiento de energia.

4. Produccién de energia en forma de metano {producién de biogas).

5. Los lodos anaerobios se pueden preservar sin alimento, por
varios meses sin deteriorarse seriamente.

6. Estan disponibles sistemas de alta velocidad sencillos y
baratos {costos de capital/operacién mas bajos).

7. Velocidades de carga organica alta, de ahi que se requiere poco
terreno.

8. Recipientes totalmente cerrados, por lo tanto no se les asocian
problemas de aerosnles n mnscas, '

Desventajas

1. Las baclerias anaerébias (metanégenas), son muy suceptibles de
inhibicién por parte de un gran numero de compuestos.

Arranque iniclal, lento.

Requiere generalmente un post-tratamiento

La experiencia a escala completa, todavia es insuficiente con

los residuos de papel y cartén.

Problemas potenciales de olor.

Requerimientos altos de alcalinidad para ciertos residuos
industriales.

La estabilidad del proceso es de baja a moderada (para
compuestos téxicos y cambios de cargal.

N 0w pu
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Vochten et. al. (1988) mentionan comparaciones més especificas
acerca del tratamiento aerobio versus anaerobio de aguas
residuales:

- Las comunidades microbianas, tienen varias venta jas
especiflicas, ‘

a) Ellas tienen grandes potenciales de energia libre, permitiendo
con ello, una gran variedad de mecanismos blioquimicos paralelos
para ser operacionales. Estas comunidades por lo tanto son
capaces de compertir con niveles de sustrato bajos, con
condiciones ambientales wvariables y con una multitud de
sustancias quimicas en el influente.

b} Ellas tienen algunas de las capacidades mAs utiles, como son la
nitrificacién, la acumulacién de fosfato, la oxidacién radical
de lignasa, etc. las cuales las hacen Indispensables para el
tratamiento de los residuos.

- Las comunidades anaerébicas microbianas son especificamente
ventajosas a altas temperaturas y altas concentraclones de
materia orgdnica soluble pero, particularmente de materia
orgénica insoluble. Ellas también tienen un rasgoe fisllégico
unico como por ejemplo la decloracién reductiva.

- En el futuro préximo, se puede esperar un progreso importante
con respecto a la relacién entre los preocesos anzmerckics y los
aeroblios, en ece orden, el tratamiento anaeroblo necesita estar
especificamente enfocado a la remociétn de contaminantes
solubles.

- En ambos tratamientos, aerobios y anaerobios hay una urgente
necesidad para un mejor control de la reglamentacién.
Es necesario mejorar ambos tlipos de procesos también como sus
aplicaciones combinadas, particularmente en 1la linea del
monitoreo de la carga organicamente renovable (DBO y
nitrégeno) y de la posible presencia de téxicos.

Los requerimientos de energia para el tratamiento aerobio, se
incrementan réapidamente conforme la concentracién del agua
residual es més fuerte, de ahi que la aereacién abarca mas de la
energia necesaria. Para los sistemas anaerébios, el consumo. de
electricidad es mucho mas bajo y virtualmente constante, para el
intervalo de fuerza del Influentc, yo gque sclamente se incliuye ei
costo de bombeo. {Eckenfelder et. al., 1888). En resumen, debido
al progreso de la tecnologia del tratamiento anaerobio y a la
creciente confiabilidad resultante de éste proceso, el tratamiento
anaerobio se considera como una alternativa atractiva para el
nimero creciente de aplicaciones para tratamiento de aguas
residuales en los Estados Unidos.

En general, se puede decir que el tratamiento anaerobio, es mas
econémico que el tratamiento aerobio, as que, clertamente ganar
mas importancia en el futuro (Eeckhaut, 1986). En caso de varias
escalas los limites de descarga se deben obtener para las aguas
residuales de las fabricas de papel y seria siempre necesario un
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post~tratamiento aerobio.
2.3.5 Tipes de reactores.

Se utilizan varios tipos de reactores para el proceso anaerobio.

Muchos de ellos tienen nombres diferentes,
de que hay un gran numero de reactores anaerobios,
cuando se ve en detalle,
reactores se reduce a unos cuantos basicos,
La Tabla 2.7

a . continvacién.

lo cual da la Impresién
sin embargo,

el nimero de los diferentes tipos de

los cuales se discuten

lista un nuamero de tipos de

reactores los cuales se han investigado o comercializado durante
Los reactores se han dividido en ocho tipos

los ultimos afios.
con ello se cubre un

basicos,

utilizan actualmente.
conocen a partir de los procesos aerobios (lecho movible,
mientras que otros
se han desarrollado principalmente para
la desnitrificacién

f1jo,
lecho expandido)

procesos anaerobios,

Harremoes, 1983).

lodos activados)

incluyendo

intervalo de reactores que se
Algunos de los tipos de reactores bésicos se

lecho
(lecho fluidizado y
los
(Henze y

Tabla 2.7 Tipos basicos de reactores para el proceso anaerobio

(Henze y Harremoes, 1983).
Tipo de reactor Sinonimos Abreviaciones y nombres
comerciales (Compafiia)
Biomasa unida
- Lecho fijo Peliaula £ijo/filtro SMAR/ANFIL (flujo
ascendente)
Filtro sumergido AUF (flujo ascendente).
Cia. Anflow
Filtro estacionario ADBR (flujo descendente)/
AF/DSFF
- Lecho movible Discos rotatorios AnRBC. Cia. Autotrol
Contactor biolégico
rotatorie RBC
- Lecho expandido Lecho expandidc
pelicula fija
anaerobio AAFEB

~Lecho fluidizado

~ Lecho reciclado

Biomasa no unida

-F1 cules
reciclados

~Manto de lodos

-Digestor

Procesc de cuntacto
conducido

Proceso de contacto

Manto de lodos
flujo ascendente

Tipo clarificador

FBBR/IFCR. Proceso
Anitrén, Cia. Door-Oliver
Hy-Flo. Cia. Escolotr n
Enso~-Fenox. Cia. Enso-
Gutzeit :

CASBER

Proceso Bloenerg a. C 'a.
Biomecanics. Proceso
Anamet. Cfa Sorigona

UASB. Biothan. Cia Esmill
UASB C a. CSM
Anodek. Cia. Sulzer
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2.4 TRATAMIENTO ANAEROBIO DE AGUAS RESIDUALES.
2.4.1 Eficiencia del proceso.

En la pasada década, ha crecide considorablemente ¢l interés cn la
biotecnnlngia anaserobia para e] tratamiento de efluentes. las
ventajas del tratamiento anaerobio son bien conoclidas y ellas
incluyen: la economia de la construccién y de la operacién; gque no
se requiere aereacién; la produccién de metano; y la baja
produccién de lodos. No obstante, una desventaja que se presenta
frecuentemente al utilizar esta tecnologia, es que la calidad del
efluente, no es la adecuada para descargarse. Para salvar este
inconveniente, tanto de wuna manera técnica como econdmica, se
propone usar este proceso de tratamiento en secuencia. Los
procesos anaerobios proporcionan un pre-tratamiento, produciendo
metano y reduciendo significativamente la carga organica, con
menores costos de construccién y de operacién, que un sistema
anaercbio. Los procesos aerobios, "pulen" los efluentes del
tratamiento anaerobioc para alcanzar los requerimientos de descarga
en cuantec al valor de carga organica, Iincrentar el oxigeno
disuelto y reducir a través de la oxidacién los malor olores. Las
facilidades econdtmicas y técnicas de este sistema para la
degradacién de los residuos orgénicos depende principalmente de la
efectividad del proceso anaeroblo (Rongchv e. al., 1888).

i
r

Se han reportado relativamente pocas investigaciones para el
tratamiento de aguas residuales de la industria de pulpa y papel
utilizando procesos anaeroblos, comparadas con otras industrias
(Russo y Dold, 19838}). Algunas razones pueden ser: (1}los grandes
volumenes de efluentes; (2) frecuentemente, los efluentes estan
diluidos; (3) se supone baja biodegradabilidad anaerobia; y (4) la
presencia de sulfatos. Sin embargo, esta actitud parece ir
cambiando con el desarrollo de las unidades de tratamiento
anaerobio, las cuales son capaces de tratar altas cargas organicas
y la tendencia de cerrar los circuitos de agua.

Las instalaciones anaerobias existentes, para depurar a las aguas
residuales de la industria de 1la pulpa y el papel, manejan
principalmente, corrientes que manejan materia facilmente
degradable, por ejemplo, condensados del evaporador del proceso al
sulfito, y efluentes de papel de desperdicio. Para aplicaciones
futuras, sin embargo, se debe de intentar tratar aguas residuales
con mas toxicos (Rosen y Gunnarsson, 1886). Los microorganismos
anaerobios pueden degradar material organico de la misma magnitud
que los aerobios, cuidando que las condiciones amblentales sean
las cerrectas. En los 0ltimos afios, las posibles cargas orgénices
se han incrementado durante el desarrollo subsecuente de los
procesos anaerobios, con lo que eventualmente, decreceran los
costos de inversidén parza las plantas de tratamiento anaerobio. Sin
embargo, 1la velocidad de crecimiento para de las bacterias
productoras de metano, es muy lenta y las cargas altas se han
alcanzado debido a la eficiente retencién de lodos en el reactor.
Una forma de guardar los lodos anaerobios activos en el proceso es
inmobilizarlos dentro del reactor, por ejemple utilizando un lecho
f1jo.
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Por 1lo general los reactores anaerobios de lecho fijo ofrecen
tanto ventajas al proceso como eficiencia en los costos para
la mayoria de las aguas residuales de pulpa y papel. La carga
organica alta, la resistencia a las variaciones y la eficiencia de
retencién de lodos, son algunas de las caracteristicas especificas
del procese. La eficiencia de retencién de lodos permite un
re~establecimiento rédpido después de un tiempo de parc y elimina
el riesgo de lavado, lo cual puede ocurrir si se esperan
variaciones en las posibles sustancias téxicas o en el efluente.
Adicionalmente, si se tiene un alto conienido de material
suspendido, es imperativo el pretratamiento para cualquier
instalacién de lecho fijo (Rosen y Gunnarsson, 1986).

Los sistemas biolégicos se han empleado exitosamente por muchos
afios en el tratamiento de efluentes de la industria de papel y
celulosa. De Renzo (1877), present6 algunos informes acerca de la
biodegradacién de la celulosa, mediante cultivos mezclados de
organismos capaces de fermentar a la celulosa. Anteriormente, no
se sabia mucho acerca de de la enzimas y de sus posibilidades para
tratar aguas provenientes de las fabricas de papel. El! uso de
enzimas en esta industria, puede resultar econémico (Hakulinen,
1988), debido a que es mas facil con la tecndlogia producir
enzimas especificas para diferentes propésitos. Las enzimas m s
interesantes son: lignasa, peroxidaza y celulasa. Sin embargo, se
requieren de muchas investigaciones basicas para conocer la
conducta de los organismos y se deben desarrollar nuevos procesos
bioloégicos.

La eficiencia de 1los procesos se ha incrementado variando
diferentes condiciones de operacién. Los medios de soporte de la
biomasa han influido en los resultados asi como las compbinaciones
posibles entre los sistemas de pelicula flja. El pretratamiento
para el agua residual, especialmente la que proviene de las
fabricas de papel y celulosa , se hace cada vez mas frecuente, ya
que con esta operacién, la eficlencia del proceso anaerobio se
incrementa. La  separacién de los téxticos se favorece
sustancialmente con los procesos previos a la digesti6én anaerobiz.
La Tabla 2.8 presenta algunos resultados sobre eficlencias de
remocién de materia organica medida como DQO.

2.4.2 Post tratamiento.

Actualmente, el sistema de tratamiento aercbio-anaerobio para
aguas residuales denominado ANAMET, ha tenldo mucho éxito operando
con efluentes de 1a industriz curcpca de la celulosa y &1 papel
(Huss et al., 1986). El sistema ANAMET, es una combinacién de
sistemzs comblinados de tratamiento anaerobio-aerobio. La parte
anaerobia trabaja con el principio de un reactor de contacto y la
parte aerobia es un reactor de lodos activados. En muchos casos,
solamente se ha construido el sistema anaerobioc o se ha
retroalimentado si existe una planta aerobia con sobrecarga.

Actualmente, se han probado siete diferentes plantas piloto con
estos procesos. En el sexto trabajo se traté el efluente que viene
de una planta de blanqueo, el cual contenia peréxido de hidrégeno
Junto con el agua blanca de la maquina de papel y lodos
biolégicos. El peréxido de hidrégeno mostré en estos estudios que
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causa severas inhibiciones en el tratamiento anaerobio y por eso
se implement6é una pequefia etapa de pretratamiento.

Las conclusiones para este proceso aplicado a efluentes de la
industria de papel y celulosa fueron:

En tres casos diferentes, el tratamiento anaerobio para las aguas
residuales de las fabricas de pulpa y papel, combinado con la
recuperacién de biogas resultd exitosa a escala completa y
comparativamente, requirié mucho tiempc para alcanzar la carga
completa (de 4 a 5 meses}. El azufre es una substancia que causa
problemas importantes para el tratamiento anaercbio en este tipo
de aguas residuales. Principalmente puede causar problemas durante
el arranque o cuando se reestablece la planta. Posteriormente
pueden surgir diversos problemas por olor si los gases no se
tratan convenientemente. Finalmente, se pueden realizar sashorros
anticipados de costos. Este ahorro de costes se incrementa
rdpidamente con el tamafioc de la planta y la concentracién del agua
residual.

Debido a que frecuentemente se presentan concentraciones bajas de
substancias organicas disueltas el trztamiento aznaerobio de los
efluentes totales del molino de papel solo se realiza en menor
extensi6on. Las investigaciones hechas por Huster y Moebius (1988),
indican que el tratamiento anaerobio se utilice para los efluenies
parciales de la planta y que se utilice como una mzdida preliminar
antes de que estos efluentes se recirculen o se sometan a un
tratamiento aerobio.

Pol y Lettinga (1986), citado por Odegaard (1988) reporté para las
aguas residuales provenientes de fabricas de papel, una DBO de 100
a 200 mg/L. y una DQO de 280 a 300 mgrs/L, después del tratamiento
anaerobio.

Dependiendo de los requerimientos finales de calidad del agua, en
cada caso, el post-tratamiento puede ser mas o menos especifico.
No obstante, la planta total se debe disefiar de tal manera que
pueda hacer frente a:

~ La composicién especial de los efluentes anaerobios, es decir,
temperaturas altas y ausencia de oxigeno.

~ Variaciones de carga como resultado de las interrupciones y/o
lavado de los procesos anaerobios.

- En muchos casos, grandes variaciones estaclonales.

Dado que hay una gran variedad de combinaciones posibles de las
unidades de proceso, el mejor tren de tratamiento, estard en
funcién de lo que se quiera eliminar.

Odegaard.(1988), concluydé lo siguiente:

- Dado que una fraccién considerable de materia crganica deja la
planta de tratamiento anaerobio en una forma particular, se debe
de Introducir adicionalmente, un sistema de separacién
s6lido/liquido.

49



-~ Las técnicas de filtracién de membrana, especialmente la de
micro-filtracién, parece tener un gran futuro para la separacién
sélido/liquido en conjunto con el tratamiento anaerobio.

- La remoci6én aerobia DBO/NDQ0 parecc no causarr problemas en la
mayoria de los casos aunque estan presentes cargas muy grandes de
nitrégeno tolal, las cuales puedan inhibir el crecimiento.

~ La remocién de amoniaco (nitrificacién) frecuentemente seria
necesaria. Puede aparecer 1la inhibicién debida a la alta
concentracién de amon aco libre, por pH bajo que resulta del
consumo de alcalinidad y por la alta concentracion de sulfuros.

~ La remocién de nitrégeno por denitrificacién en la mayoria de
los casos ser una mejor eleccién que por degasificacién.

~ La denitrificacién probablemente funcionar mejor en los
sistemas con recirculacién.

La Tabla 2.8 muestra los procesos mas relevantes para un
tratamiento post-anaerobio, los cuales se pueden considerar para
investigaciones futuras.

Tabla 2.8 Procesos mas relevantes en el tratamiento
post-anaercbic {Cdegaard, 1588).

Remocién  Método Unidad de proceso

de de tratamiento

SS Separacién Sedimentacién, flotacién
s6lidosliquido lecho profundo, filtracién,

filtracién con membrana.

DBO/DQ0 Tratamiento Lodos activados, filtro biolégico,
bioclégico aerobio CBR, lecho fluidizado.

N-NH4 Tratamiento

biol6gico, aeroblo Nitrificaclén en lodos actlvados
filtro biolégico, lecho fluidizado.

N-total Tratamiento Denitrificacién en lodos activados,
aerobio/andxico biofiltro, CBR, lecho fluidizado.
Trataniento Usmosis inversa y desgacificacién.

- fisico/quimico

P-total Tratamiento Precipitacién.
fisicosquimico
Tratamiento Lodos activados.
aerobio/anaerobio

Olor Oxidacién biolégica Oxidacién de sulfuros.

. Oxidacién quimica Ozonacién/cloracién.

Color Tratamiento Coagulacién, filtracién con

fislico/quimico membrana.
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2.5 FILTRO ANAEROBIO O REACTOR ANAEROBIO DE PELICULA FIJA.
2.5.1 Desarrollo del filtro anaerobio.

Se conoce como tratamiento anaerobio, al proceso biolégico en
donde ocurre una estabilizacién de 1la maleria organica por
conversién = metono y a productos inorganicos,: incluyendo diéxido
de carbono y amoniaco, en ausencia de oxigeno. Ya desde principios
del siglo XVIII, se conocia la formacién de metano a partir de la
descomposicién anaerobia de los dep6sitos organicos, a mediados
del siglo XIX, se entendié mas claramente la participacién de las
bacterias en esta descomposicién.

Sin embargo no fué sino hasta 1881, cuando se reporté un método
atil, para la reduccién de 1la materia organica suspendida de

naturaleza putrecible, presente en las aguas residuales
municipales. Franclia, tiene el crédito de haber sido uno de los
primeros paises que contribuyeron significativamente, al

tratamiento anaerobio de los s6lidos suspendidos presentes en las
aguas residuales. En diciembre de 1881 y enero de 1882 aparece en
la revista francesa Césmos, una descripcliétn de una céamara
herméticamente cerrada, desarrollada por Louls Mouras llamada
"Depurador automatico Mouras" (Mouras automatic Scavenger)}, en el
cual la materia organica suspedida presente en las aguas
residuales, se "licuaba". Este sistema, era diferente a las fosas-
sépticas, que se utilizaban entonces; se le puso muy poca atencién
a las valvulas para permitir la entrada o la salida del ailre
(McCarty, 1982).

Scott-Moncrieff realizé otros estudios en 18380 sobre licuefaccién
de s6lidos presentes en aguas residuales, en ausencla de aire y en
1891, €1 construydé en Inglaterra, un tanque con un espacio vacio
en la parte inferior y en la parte superior un lecho de rocas.
Las aguas residuales aportadas por diez personas se introdujeron
en el espacio vacio y después se pasaron por las pledras, este
sistema, quizas sea la primera aplicacién de un filtro
anaerobio. Siete afios después, los lodos remanentes se
clarificaron y se dispusieron rapidamente. La validez de este
método, se confirmdé a partir de estudios realizados por Houston en
1892 y 1893, quien reportdé una gran disminucién en el volumen de
lodos que se manejaron (McCarty, 1882).

Posteriormente, se realizaron otros estudios aplicados a los
procesos de tratamiento anaerobio. Se denomindé "filtro anaerobio',
a  un proceso similar al filtro rociador anaerobio (Young Vv
McCarty, 1969). Cuando se compara el. filtro anaercbic a otro
procese de contacto anzercbic similar, surgen una serie de
ventajas, como son:

- El filtro anaeroblo, estad construide idealmente para el
tratamiento de residuocs solubles.
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- No se requieren para el filtro anaerobio, reciclar sélidos o
efluentes. Los s6lidos remanentes en el filtro no se pierden en
el efluente. :

- La acumulacién de altas concentraciones de sélidos activos en el
filtro, permite el tratamiento de residuos diluidos ain a
terperaturas nominales. MNe ce requicre czlor, come on la mayoria
de los procesos, para mantener una alta eficiencia en el
tratamiento.

- En el filtro anaerobio, se producen muy bajos volumenes de
lodes. Los efluentes estan esenclalmente 1libres de sélidos
suspendidos y de lodos, en algunos casos, casi no aparecen. Este
es un contraste con el proceso biolégico aerobio, el cual
produce grandes volUmenes de lodos, frecuentemente, conteniendo
mas de la mitad de la DBO de 1los residuos originales vy
requiriendo un tratamiento adicional antes de su disposicién
fiml. Se produce cerca de un S % de lodos en base al
crecimiento bacterial. .

2.5.2 Tipos de filtros anaerobios.

Los microorganismos en el filtro anaerobio, estan unidos a un
medio irerte o -estan atrapados. En el disefio del reactor de flujo
ascendznte, los residuos fluyen hacia arriba a través de. la matriz
del soporte y el gas producido se colecta en la parte superior. El
sistesa puede funcionar a temperatura ambiente o se puede calentar
para mantener la temperatura a un nivel especifico.

La masa bacterial o biopelicula formada, dentro y fuera del
material inerte, degrada rapidamente al sustrato presente en el
agua residual y aunque la biomasa tiende a desprenderse en ciertos
intervalos, su tiempo de retencién total, en el reactor puede ser
del orden de 100 horas, permitiendo con ello, el crecimiento de la
bacteria metanogénica. Una vez que la microflora adaptada, se
desarrolla permanentemente en el reactor, asegura su crecimiento
continuo.

Los reactores anaeroblios de biopelicula fija, han resultado muy
eficientes en pruebas de laboratorio y a nivel planta piloto. la.
dificultad es encontrar un costo eficiente y una manera segura de
construir y operar estos reactores a escala completa, tomando en
consideracién los posibles riesgos de obstruccién, debido a 1la
alta cantidad de s6lidos suspendidos o a los microorganismos
presentes en las aguas residuales de la idustria del papel y de la
celulosa; con el fin de evitar problemas operacionales, seria
importante que se consideraran ambos parametros para una seleccién
cuidadosa de un pretratamiento eficiente y para un disefio adecuado
del reactor.

Para gbtener un funclionamiento 6ptimo y dispersar adecuadamente el
agua residual del influente, el digestor de contacto anaerobio,
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requiere un mezclado continuo, ya sea mecadnico o por medio de
recirculacién del gas (Anderson, 1986).

Existen cinco diferentes tipos de reactores anaerobios con
crecimieto de microorganismos unidos a una superficie (Henze y
Harremoes, 1983), esta clasificacién se present6 en la Tabla
2.7, resumiendo resultan: reactor de lecho fijo, disce znacrobio
rotalorio, reactor de lecho expandido, reactor de lecho fluidizado
y reactor de lecho reciclado.

La biopelicula en el reactor de lecho fijo, permite la formacién
de blomasa activa en alta concentracién dentro del reactor y
elimina también el riesgo de lavado de lodos. El grosor de la
pelicula estd en funcién de la configuracién del proceso. L

rapidez de formacién de la pelicula, variard considerablemente,
dependiendo del material (Henze y Harremoes, 1983). Las
caracteristicas mas importante para la seleccidtn del medio de
soporte son:

area especifica
densidad

. porosidad
tamafio de poro (micro y macro)
hidrofobicidad
durabilidad y resistencia
costos

Los organismos camblian las caracteristicas de la superficie
después de la primera colocacién de microorganismos y
macromoléculas sobre la superficic, 58 Torma una tase
importante debido a que se crean fuerzas electrostaticas e
hidrofébicas.

El reactor de lecho fijo se puede disefiar para diferentus procesos
de operacién: de flujo ascendente, de flujo descendente o la
combinacién de ambos.

El agua residual en el sistema de flltro anaerobio (lecho fijo,
pelicula fija), pasa al reactor gencralmente con flujo vertical,
ya sea flujo ascendente o descendente (aunque Rompuk y Verstraete
(1988), han descrito una unidad de flu  .urizontal). Los estudios
sobre reactores de flujo ascendente (Young y Dahab, 1983) muestran
que muchas de las reducciones de DQO, se efectian en la parte
superior del reactor. La zona inferior tiene concentraciones de
biomasa inferiores, debido a que no hay crecimiento de biomasa
unida, sino a que la mayoria de los lodos estan atrapados en la
estructura del lecho fijo. El rriesgo de obstrucciéon y de corto
circuito es obvio en tal configuracién de proceso, particularmente
con un medio aleatorio. En los reactores de flujo descendente
estén parcialmente resueltos los problemas de obstruccién, ya que
la biomasa se encuentra unicamente en la blopelicula,
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Van den Berg L. (1985) concluyé acerca del filtro anaerobio
estacionario de pelicula fija y flujo descendente:

1. La concentracién relativamente alta de la biomasa retenida en
los reactores, permite un tralamienlo exitoso de las aguas
residmles con carbohidratos a velocidades de  cairga  organica
‘TazZonzblemente altas y tiempos cortos de retencién hidraulica.

2. Las concentraciones de biopelicula en estado permanente para
los reactores que tratan aguas residuales con carbohidratos de
concentraciones diversas, se incrementan conforme se aumenta la
rapidez de carga organica y disminuyendo el tiempo de retencién
hidravlica alcanzgndo un ménxinEo de 8.7 kg de so6lidos volatiles en
la pe]icgla por m~ {0.1i6 kg/m") a una velocidad de carga de 10 kg
de DQO/m”.d y una eficiencia de conversién que generalmente excede
el 75 %.

3. la mayoria de la biomasa acidogénica y de la actividad
acetoclastica de la biomasa se localizd en la biopelicula.

Los reactores de lecho empacado de flujo ascendente requieren
dilucién de los residuos concentrados, mediante reciclado del
efluente, asi como para prevenir que la biomasa se exponga en el
punto de entrada a condiciones desfavorables de pH. Los reactores
de flujo ascendente sufren tamblién del problema de obstruccién,
particularmente en los residuos que contienen una alta
concertracién de sélidos suspendidos. Se ha informade quo el
reacier anaci-oblo de lecho empacado de flujo descendente da una
me jor distribucién de flujo que los reactores de flujo ascendente
(Duff y Kennedy, citado por Anderson, 1986).

Ambos tipos de reactores, requieren de un buen mezclado para la
distribucién y el contacto entre la biomasa y el agua residual.
Pueden surgir problemas si se desea un escalamiento satisfactorio
del proceso, debido a las dificultades en el calculo de la
distribucién del flujo y de la influencia en el desarrollo de la
biomasa después de largos periodos de operacién.

Es importante subrayar que se deben llevar a cabo pruebas de
laboratorio que proporcionen un indicador de los tiempos de
retencién que se requieren para una planta a escala completa (Kite
y Stringer, 1986).

Para evitar estos problemas se ha desarrollade y probade un nucvs
tipo de reactor a escala piloto, que ha operado con diferentes
efluentes de pulpa y papel. Debido a 1la  introduccién de un
mezclador con una gran capacidad de bombeo, se garantiza la
distribucion del agua por todo el medio asi como la disminucién de
los problemas de obstruccién (Gunnarsson y FRosen, 1985). Este
reactor de lecho fijo se comparé a un sistema suspendido, que
funcioené como un tanque completamente mezclado, operando en
paralelo.
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El reactor de lecho fijo fué mAs estable y tuvo un mejor
funcionamiento en forma global, que el sistema de crecimiento
suspendido. Por ejemplo, la carga organica fué de tres a cuatro
veces mayor, dando hasta entonces mejor remocién asi como mayor
cantidad de gas producido. Tienen poca influencia las variaciones
de carga, tanto de materia organica como suspendida, sobre la
operacién de los reactores de lecho fijo, pero los procesos de
contacto presentan serios problemas con estas variaciones.

2.5.3 Materiales de soporte.

Las bacterias estan irreversiblemente unidas a 1la superficle
mediante material macromolecular extracelular, el cual es
relativamente independiente del material del lecho. La principal
diferencia en el material del lecho es el area especifica y la
capacidad para atrapar a la biomasa activa. En los sistemas en
donde se espera un crecimiento de biopelicula delgada, la
rugosidad y la porosidad del medio serd de menor Iimportancia
conforme el crecimiento de la biopelicula sea mas delgado.

Cualquier proceso que utilice un lecho fijo, puede basarse en un
medio colocado en forma aleatoria o en un medio dispuesto en forma
modular. La eleccién del medio tiene un impacto fuerte sobre el
funcionamiento del reactor. El1 filtro roceador aeroblio, fué el
proceso original de lecho fijo, se empled en é1, un medioc de
soporte dispuesto en forma aleatoria, el cual podia ser piedra
de lava o arcilla y recientemente se han empleado materiales
plasticos.. La idea general era la de tener 1a mavor Area
superficial posible en contacto con el agua residual y la
distribucién del aire, sin obstruir el lecho. Los materiales
derivados de la arcilla, pueden adicionar minerales extras para
aumentar el crecimiento de la biopelicula, en particular si el
material se ha tratado para facilitar este proceso (Berg et. =zl.,
1985).

Dado que se han presentado problemas de obstruccién, cuando los
reactores se empacan con medios de soporte dispuestos en forma
aleatoria, Junto con cargas volumétricas relativamente
bajas, el interés se ha enfocado haclia el medio de soporte
mgdular. Este material, tiene una 4rea especifica entre 100 y 200
m“/m” de medio, y todavia tiene un volumen vacio grande, de mas
del 95% del volumen total. Este medio nuevo, también simplifica el
disefio estructural, de tal forma que los médulos fueron
auto-soportados y solamente causan cargas verticales. La mayoria

de loc ectudiecs efectuedes empleands leches fijcs = gron cocolco,

se han reallzado sobre filtros roceadores ({Rosen y Gunnarsson,
1866} y esta experiencias también se pueden utilizar para predecir
el funcionamiento y 1los posibles problemas operacionales en
instalaciones anaerobias a escala completa. ,
En el laboratorio y a escala industrial, se han utilizado una gran
variedad de materiales de soporte para los reactores de lecho fijo



(Henze y Harremoes, 1983). La instalacién de la primera capa de
bacterias sobre ese medio de soporte, puede ser de  gran
importancia para el crecimiento futuro de la biopelicula y para su
estabilidad, por tanto se necesita que se aclaren los factores que
influyen inicialmente en la adhesién de las bacterias al medio de
soporte (Verrier et. al., 1988},

Henze (1983), discutié los aspectos del proceso de biomasa unida
en los reactores que operan bajo condiciones anaeroblas, y
concluyé que los detalles tales como la importancia del tipo
de medio inerte y su estructura, las caracteristicas de los
microorganismos y la formacién de la matriz de la
biopelicula, necesitan estudios adicionales.

En estudlos realizados por Verrier et. al. (1888), en un cultive
continuo, alimentado con un medio completo, la colonizacién de las
superficies hidrofilicas, tal como propileno y polietileno, fué
dramaticamente mAs rapida que en las superficles hidrofébicas, por
ejemplo, PVC y poliacetal. Los resultades muestran la influencia
de la hidrofobicidad del material de soporte sobre la adhesién de
las bacterias metanogénicas y el desarrolleo iricial de 1la
biopelicula anaerobia,

No obstante, cuando el sustrato a tratar estd muy diluide o
contiene pocos so6lidos suspendidos (por ejemplo: aguas residuales
de las industrias farmacéutica, quimica de pulpa y papel), el
soporte tiene slempre una influencia significativa sobre el
arranque y la eficiencia dal proceso. Ee impertante reomarcar que
en la eleccién del material de soporte, se deben inclulr sus
caracteristicas hidrofébicas.

Kawase et. al. (1889), report6é algunos estudios sobre el
funcionamiento del tratamiento termofilico de un reactor anaerobio
de lecho fijo conteniendo caramica porosa como medio de soporte
("microbe immobilized ceramic" MIC), desarrollado para inmobilizar
a los microorganismos anaeroblios. Las condiciones estables en el
reactor se alcanzaron cuando las velocidad de carga estuve en el
intervalo de 26 a 51 kg de DQO/m"d.

Bonastre y Paris (1989), estudiaron a través de una serie de
corridas experimentales la Interaccién soporte/microorganismos
(efectos estimulatorios o inhibidores) y 1la capacidad de
colonizaci6én en cinco diferentes medios de soportes. Estos fueron:
anillos de PVC corrugados, espuma de PVR reticulada y soporte
mineral  {(ladrills rcjo dec un reaclorr de cracking, conteniendo
residuos de nickel, el cual se utiliza como catalizador). La =
espuma de PYR fué el mejor medio para colonizar y después los
anillos de PVC. El medio que present6é mayor numero de problemas
como inhibidor de la formacién de }a blopelicula fué el soporte
mineral (ladrillo rojo).

Se han probado diversos tipos de  medios dc  soporte tante en
reactores anaerobios de flujo ascendente como en los de flujo

56



descendente, de diferentes diametros asi como de naturaleza porosa
y no porosa, como se puede apreciar en la Tabla 2.9. Los filtros
de flujo descendente pueden sufrir bloqueo si se emplea un medio
excesivamente pequefio, para minimizar cste problema, se emplea
come medio filtrante un material no tan pequefic, con un diamelro
_de reactor relalivamente grande (Henze y Harremoes, 1983).

La rugosidad de la superficie del material de soporte del reactor
y el grado de porosidad, asi como el didmetro del poro, afectan la
rapldez de colonizacién de la bacteria. Por lo que, van den
Berg et.al., (1985), han examinado una gran variedad de materiales
como matrices de soporte para usarlos en reactores de pelicula
fija de flujo descendente., Estos materiales abarcan hojas de PVC
arcilla de alfarero, arcilla roja de tuberia, material de
poliester y vidrio.

Eeckhaut y Alaerts (1986) trabajaron con tiempos de retencién
cortos y eficiencias de romocliédn de DQO, menores al 60 %, el
sustrato que se empled fué agua residual de la industria del
papel. El medic de soporte fué poliuretano.

La capacidad de un reactor anaerobio se determina principalmente
por la cantidad de biomasa retenida. Los reactores de flujo
ascendente tlenen biomasa libre entre el material de soporte y la
parte inferior del reactor. En los reactores de flujo descendente,
la retencién de la biomasa se efectUa Unicamente en la superficie
del soporte., lo cual quires da una remocién de la carga organica
mas baja (Pinchon et. al., 1988}.

2.5.4 Inoculacién y arranque de los reactores.

Todos los procesos anaerobios tienen problemas de arranque. Para
la mayoria de los procesos, se requiere un periodo de arranque de
al menos cualro meses, para alcanzar la capacidad de la carga de
disefio. El arranque de lcs reaclores de lecho fluidizado y de
manto de lodos, parece dar mas problemas que el arranque para otro
tipo de reactores. Los procesos anaerobios de contacto y los
reactores de lecho empacado, son los mas faciles de arrancar
{Anderson, 19886).

La velocidad inicial de colonizacién en el arranque del reactor,
se ve mas influenciada por la naturaleza del material de coportc
mas que por el ticEmpo de funcionamiento (Rosen y Gunnarsson,
1986). El tiempo de arranque de un reactor es generalimente una
fraccién de su tiempo de vida y consecuentemente pordria ser de
poca importancia. Por otro lado en muchos casos, el tiempo que
toma una planta de tratamiento para entrar en operacidn puede ser
un factor primordial para la seleccién del proceso. El arranque de
cualquier sistema anaerobio, Iincluye el desarrollo de wuna
biopelicula, que por lo comin, es un proceso lento y toma
comparativamente mucho tiempo, varlos meses.
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Sin embargo, inoculando al reactor e incrementando lentamente la
carga organica, el arranque se acelerard y procede sin ningan
problema. Una vez que la pelicula se forma, resulta muy resistente
a las variaciones en la calidad del agua residual. La operacién
normal resulta también menos complicada que para otros procesos
con configuraciones de capas unidas o no unidas.

El periodo de restablecimiento después de una etapa de paro, es
considerablemente mas rapida, en los procesos de contacto. Las
unidades modernas de digestién anaerobia de pelicula fija tienen
una -serie de ventajas excepcionales (Cammilleri, 31988). Estas
incluyen una rapidez de carga de 15 a 20 kg de DQO/m”d de reactor:
la reduccién de carga del 90% y el restablecimiento rapido
después de un periodo de paro de varios meses o después de haberse
envenenado por sustancias toéxicas. Por otro lado, el arranque de
cada unidad es relativamente largo debido a que gran cantidad de
biomasa debe crecer e inmobilizarse sobre soportes inertes.

La duracién del arranque depende de varios factores, especialmente
del tipo de sustrato a tratar. La comunidad bacterial debe
adaptarse al sustrato. Sobre todo, la composicién del sustrate
parece tener una influencia preponderante sobre la velocidad y
firmeza de la inmobilizacién. El sustrato se puede dividir dentro
de cuatro clases (Camillieri, 1988}.

a. Sustratos de muy rapido arranque (3 a 4 meses): refinerias de
azucar de remolacha, {fabricas de conservas y destilerias de
azicar-melasas.

b. Sustratos de rapido arranque (3 a B meses): fébricas de
lacteros, quesos y de caseina.

c. Sustratos de lento arranque (6 a 8 meses): destilerias de vino.

d. Sustratos de arranque muy lento {10 a 12 meses): plantas de
almidén y plantas quimicas.

Nota: La industria de pulpa y papel no se considera en esta
clasificacién.

Hanaki y Hirunmasuwan (1988), inocularon un filtro anaerobio con
lodos digeridos provenientes de una planta de tratamiento de aguas
municipales; estos lodos se cribaron para eliminar las particulas
més grandes. Se agregd también una solucién de glucosa (de 3 a 8
como fuente de fésforo, NaHCO3 (de 2 a 4 g/L) como agente
alcalino, MgSO4.6H20 (S mg/L) y KC1 (25 mg/L). Las concentraciones
de glucosa se variaron dependiendo de la carga aplicada del
sustrato al reactor.

Jicui et. al., (1988), realizaron estudios con procesos continuos

v procesos discontinuos, para evaluar la posibilidad de utilizar
lodos activados en vez de lodos digeridos municipales, como
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material de insScule en un reactor de manto de lodos de flujo
ascendente (UASB). Los lodos se obtuvieron de un clarificador
secundario de la planta de tratamiento de lodos municipales de
Beijing. El proceso discontinuo se llevé a cabo en matraces de 100
ml. a los gque se les wugregé una mezcla de alcohol metilico v
acetoto de sodio, como sustrato, Jjunto con, los lodos activados. Se
: ) +
mantuvieron a una temperatura de 35 C -1y se alimentaron con
glucosa como sustrato y lodos activados como material de in6culo.

La velocidad de carga se expresa gencralmente como 1la carga
volumétrica, gmp]eandc la demanda quimica de oxigeno (DQO, por
ejemplo, kg/m"d. Sin embargo, se debe de hacer una comparacién
mayor de velocidades de carga en diferentes reactores manejando
diversas aguas residuales, en la medida en que sea posible. La
diferencia entre los diversos reactores y las aguas residuales es
la cantidad de biomasa activa en el reactor y la biodegradabilidad
del agua residual.

Es dificil medir la biomasa activa en un reactor de pelicula fija,
lo cual es muy sencillo en los reactores de <crecimiento
suspendido. Consecuentemente, es muy facil expresar la biomasa en
términos de sélidos suspendidos volatiles (SSV) en estos dltimos
reactores, mientras que para los reactores de lecho fijo, es de
interés fucrtemente operacional.

Se han realizado investigaciones muy limitadas con respecto a la
microbiologia de los procesos anaerahbing de pelicula {ija. To
€Xlste ninguna razén para suponer que existe wuna diferencia
particular en la microbiologia fundamental y en la produccién de
metano en los reactores de pelicula fija y en los sistemas
suspendidos. De ahi que todos los reactores tienen probablemente
la misma reaccién, medida como kg de DQO/kg de biomasa activa
(Rosen y Gunnarsson, 1986).

Henze y Harremoes (1983), han calculado la velocidad de 1la
reaccion para materiales complejos organices, entrc 1 ¥y 2 kg de
DQO/SSV.d, y aproximadamente de cuatro a cinco veces velocidades
mayores, utililizando &cido acético como sustrato.

Una segunda caracteristica operacional dictada por la
concentracién del efluente, es el efecto de la carga hidrilica en
una carga orgéanica fijada (kg de DQO/m d). Para cualquier reactor,
a una carga organica constante, disminuyendo la concentracién del
efluente, reduce el tiempn de retencifn hidréulice, pero esto no
deberia de causar problemas, estipulando.que se mantendra un
tiempo de retencién de =6lldos. La carga volumétric§ para
reactores de pelicula fija, fué de 5 a 10 kg de DQD/m"d para
materia organica compleja y dos o tres veces mayor para sustratog
acidificados {Rosen y Gunnarsson, 13986).

De las experiencias ya ganadas en las instalnciones indusiriales

utilizando procesos de contacto a escala completa, la carga de
disefio mé&xima para el proceso de contaclo anaerob:o se ha
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encontrado aproximadamente de 2.5 a 3.0 kg de DQO/m’d  de reactor
(Anderson, 1986)}.

Los condensados de una fabrica de papel que emplea prococc Xrafti,
Lralados con un tiempo de retencién hidraulico, mostraren nna
reduccidn de DGO del 75 al 90 4. A partir de que la concentracioéon
menor de estos residuos bajdé las cargas, las productividades
alcanzaron solamente de 0.07 a 0.08 L/L.d (Calzada, et.al., 1988).

La carga y la concentracién de s6lidos suspendidos y disuzlios en
un efluente de fabrica de papel, depende de la naturaleza de la
materia prima utilizada y de su retencién total en el proceso.
Esto ultimo estd en funcién del punto en el cual, se agregan los
materiales (por ejemplo en la fase humeda o sobre la superficie
del papel), su retencién de un solo paso, la eficiencia de
aprovechamiento y que tanto estd cerrado el sistema de agua.

Es evidente que el proceso de tratamiento primario (normalmente
sedimentacién con algin pretratamiento quimico) alcanza una buena
remocién de s6lidos suspendidos totales (SST), pero esas
concentraciones de s6lidos sedimentables pueden ser todavia altas,
particularmente en fabricas de papel con sistemas de agua cerrados
Yy que utilicen una concentracién alta de almidén (debido o la
formacién de coleoides). La concentracién de sé6lidos organicos
(como DBO o DQD) remanentes después del tratamlento primario es el
principal parametro para determinar si se requiere un tratamiento
adicional antes de !a descarga,

La carga de la DBO o de la DQO determina el tamafio del reactor
(aerobio o anaerobic) que se requiere para alcunzar unas
condiciones de descarga estandares particulares. Los aspectos
econémicos de la escala de operacién para las plantas de
tratamientos asi como para otros sistemas de proceso y los
aspectos econémicos del tratamiento anaerobio en el sitio tenderan
a ser mas atractivos conforme mayor sea la carga de DQOC a tratar.
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2.5.5 Analisis de los  resultados experimentales obtenidos
utilizando reactores anaerobios de lecho empacado.

La Tabla 2.9 muestra el resumen de G0 trabajos revisados. Fstns se
realizaron durantc los UGltimos 24 afios a partir de Young y Mc.
Carty (1967) quienes emplearon un medio sintético para alimentar
al reactor anaerobio relleno de piedras y mantenido a 25 °c.

El empaque de estos filltros ha variado desde materiales tan
sencillos como: piedras, piedra caliza, grava, rocas, minerales,
esferas de madera, carbén vegetal y ceramica porosa. Asi mismo se
han llenado con: anillos raching, esferas de ping pong, vidrio,
ladrillo rojo, residuos. con niquel y plasticos. Los materiales
patentados y los polimeros también han sido objeto de estudio como
superficies en los que puede crecer la biomasa, ellos son: anillos
raching; polipropileno; "surpac"; poliuretano; fibras de
poliester; tubos, anillos y espumas de PVC; "sepiolite"; anillos
"Pall"; "Hiflow"; "Plasdek"; "Flocor".

Los filtros se han mantenido con temperaturas entre los 20°C
(Campbell, 1973) y los 40 C (Sineris et al., 1982). El valor que
se repite mas es el de 35°C.

Los reactores anaerobios de lecho empacado generalmente se han
construido como cilindros colocados en forma vertical, sin
embargn, Van Rompul y Verstraite {1888) colocaron el reactor en un
énguln de 45° y lo alimentaron con aguas residuales domésticas.

Los residuos que se han estudiado con estos sistemas anaeroblos de
lecho empacado son en su gran mayoria, aguas residuales
industriales (45 investigaciones). En segundo lugar se han probado
las aguas sintéticas (8 investigaciones). El efluente de un
lisimetro se sometié a estudio (Chian y De Halle, 1977) y también
se ha utilizado estiercol (Ranalli et al., 1991). Los lodos de las
plantas de tratamiento dec aguas residuales domésticas se han
sometido a tratamiento anaerobio en dos de los estudios revisados
(Donovan, 18987 y Pugh et al., 1987), asi como las aguas residuales
domésticas crudas (Hossein y Mesdaghinia, 1988; Van Rompuk y
Verstraite, 1988; Abllah y Alk Heny Lee, 1991).

Cabe mencionar, que las aguas residuales industriales que mas se
han estudiado son 1los efluentes de las fabricas de papel y
cclulecsa. Los condensadus de Ia evaporacion de “"licor negro" de
las fabricas de papel "Kraft" y al sulfito han sido objeto de
especial interés en la ultima década (Norman, 1883; Cocci et al.,
1985; Eeckaut, 1986; Aivasidis y Wandrey, 1988; Huster y Moebius,
1988; Pichon et al., 1988; Schleicher y Olsson, 1991; Wen Shi ding
y ¥ang Tong, 1991; Malnquist y Welander, 1991).

La DQ0 de las =zguas. residuales ha tenldo como limite inferior 300
mg/L. Este sustrato se prepar6 con un caldo de nutrientes y
glucosa (Young y Mc Carty, 1969). El alimento mas concentrado que
se ha suministrado a estos filtros anaerobios ha sido el efluente
del lisimetro con 195 000 mg de DQO/L (Chian y De Walle, 1977)}.
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Los datos que se presentan en la Tabla 2.1 aparecen incompletos
debido a que en los articulos consultados los investigadores
oniten cierta investigacién, tal es el caso de 1las cargas
organicas prescntadas como Kg de DQO/m’d. La carga mAs bzja
aplicada a estos sictemas es de 0.22 Kg de DQO/m™d. que
corresponde a una de las corrientes de una fédbrica de pulpa que
utiliza el proceso al sulfito entre (Vogel y Winder, 1988). La
carga mas alta corresponde también al ef{yente de una fabrica de
pulpa al sulfito y es de 160 Kg de DQO/m"d {(Aivasidis y Wandrey,
1988).

Los tiempos de residencia hidraulicos que se informan van desde
una hora para aguas residuales domésticas (Hossein y Mesdaghinia,
1988) hasta 1008 horas para el elluente del lisimetro (Chian y De
Walle, 1877).

Las eficiencias de remocién de DQO con este tipo de reactores
tlenen como minimo valores de 10 a 13% para aguas residuales de la
industria petroquimica con 72 horas de tiempo de residencia
{(Hovious et al., 1972). Van den Berg y Kennedy (1883) obtuvieron
eficiencias de DQO de 97 a 98% utilizando como sustrato suero de
queso y cargas de 5 Kg de DQO/de con 13 horas de tlempo de
residencia hidraulico.

Las investigaciones se han hecho utilizando en general modelos a
escala laboratorio con volumencs gque van dc C.7 L (Van den Berg y
Kennedy, 1983) hasta 1400 L (Weiland y Wulfert, 1988). Hay
investigaciones a_ escala completa (Bregoli et al., 1885), con un
reactor de 1500 m” alimentado con residuos de molinos de azucar.

Los estudios que se seleccionaron para que constituyeran la Tabla
2.1, comprenden solo aquellos estudios realizados con reactores
anaerobios de pelicula fija. No se consideraron los reactores
anaerobios mixtos, es decir, combinaciones del tipo filtro
anaerobio - UASB o filtro anaeroblo - lechc fluldizado.

Mueller y Mancinl (1975) han representado graficamente los
resultados de varias investigaciones en donde se puede apreciar el
efecto del tiempo de residencia hidraulico, sobre la eficiencia de
remocién de sustancias organicas disueltas para reactores
anaerobios de lecho empacado y flujo ascendente.

El modelo empirico para estos datcc cos:

R 1.8
% Pem DGO = 100(1~r
% Rem DG 100(1 TRH)

Los datos se presentan graficamente en la Fig. 2.65.
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Tabla 2.9 Resuren de los resultados experimentales obteni-ios con reactores anaercbios de lecho ewpacado.

Investigador

Reactor

Residuo

Carga en kg Tiempo de

de DoO/m3d

residencia
hidrdulico
en horas

Remocidn
de DQO
en X

Observacicnes

Young y McCarty,
1963

Plummer et at.,
1962

Young y McCarty,
1969

Clerk y Speece,
1970

pailthorp
et al.,
197

Hovious et al.,
1972

Celumae de 67x 5.57

Enpaque: pledra (1~

2 1.5% e = 0,42
T=ZS C

=11 8 16
Empaquesenilios
‘Rashing y Berl*

=065075
T =35

Dimensiones: 3/x 5.5¢
Enpaque' pvedra (17 a
1.57, e = 0.46
T= 33 (4

Acidos voldtiles
protefnas y
carbohidratos. Con

375 - 12000 mg de DQO/L

8500 mg de DQO/L
8475 mg de DQO/L
5300 mg de DQO/L

Caldo con Glucosa y

nutrientes T = 25¢C
Con 1500 mg de DQO/L

300 mg de DQO/L

Acido acétice. Con
4400 mg de DQO/L

4.25 - 33.96

Fabricacidn de alimentos 16.02-102.53
{carbohidratos}. Con

Columnas de 4/ 8 B’ Residuo del procesamiento 5.29-23.23

Empagque: piedra de
‘l "a 1.5%
= 19-22°C

gscala laborstorio
Cclumss de 25% x 35%
Enpaque:anillos Berl
17 de dismetro.
e = 0.58
= 32-35°C

Escata Piloto
Columnas de 6/ x 1/
Erpaque grava de 17
0.45
340

T

de papas. Con 3000 mg

de DCO/L

Residuo Sintético
QOrgdnico: alcoholes,
aldehidos, dcidos,
aminas, glicoles y
fenoles. Con 2000 a
20000 mg de DQO/L

Residuo Petroquimice

Con 2000 a 8000 mg
de DQO/L

5.61-20.83

6.41-23.23

4.5-72

13-83

13-59

17-46

56.98

30-86
(55-86,
soluble)
L4 - 936
25.2-81.3

36.7-92.1
63-93.4

30-80

41-79

10-13

Evaluacisn zinetica
con modelos matemstices
smphflc;dos Y.
ecuaciones d2 disefo.

Pocahrailidad det
filtro para capturar
s6lidos, Efscto de
{a edad 42 135 lodes

sobre la remocién de 0Q0.

Aplicaci$n para sgua
residual industrial

Describa el factor
de inhibizidn de pH.
La remosidn dptima
para el filtro
sucede en el imbito de
6 <o <8

Aplicsble a residuos ind.

comparable ecoadnicomente

s un contacter enacrobio
y 8 lodos activados.

Apticable a residuos ind.
efectos taxicos de los
residuos crgdiicos, los
residuos de petroquimicas
inhiben la produccion de

formadores de metano
posiblemente debida a
altos valores de VA=2000
mg/L o de %25=50-100 mg/L
Las lagun2s anaerobias
fueron las que s¢
seleccionaron.




Tabla 7.9 (contirda)

Investigador

Reactlor

Reoiduc

Carga

en Kg
de

pQCsmad

Tiempo de
residencia de DQO
hidrdulico ogn %
on horas

Remocidn

obaervacionng

Foree et al.,
197

Tedman,
1973

Cempbel L,
1973

Dennis_y Jennett,
1974, 1975

El-Shafie 2t sl.,
1973

Witson y Timpany,
197;

]

Richter et al.,
Taylor, 1972
Dorstal, 1974

Columas de &/ x 67
Empacue:piedra
caliza desmoronads
e e 0.45
T = 35¢C

Columes de 5 x 3*
Empaque: *intalox”
de 1% de didmetro

Licores de bebidas
alcohdlicas. Con 6000 a
27,000 mg de DCO/L

Peptona-Glucosa,
bebidas alcoholicas,
condensedos de fébricas

0.8 de papel, 4cidos acético

e =0,
T = 25% 35°C

Empaqus: esferss
de ping pong
Top20C

Columas de 37 x 5.57

Empeque: piedras de

1e1.57, e =047
1= 37C

& filtros en serie
Columsg de 157x 5.57
Empagque: grava de 17

a 5.57. 7 = 30°C

Columas de 1.97x5.7%
€mpaque: polipropile-
no da 17 de dignetro.
en (.83
T = 35

Columnas de
0 = 30', H = 207
Escais planta piloto,
Spokare, Wash. “
Empacuesroca, domo de
de 1 a 2%, bose de 27
a3, ex= 0,40

y gliclico. Con 2500 a
16100 mg de YOC/L

Detergente No idnico
Con 2000 &
6000 mg de DCQO/L

Residuo farmacéutico
con aprox. 95%
de metanol. Con
1250 a 16000
mg de DQO/L

~Metrecal”. Con
11,000 mg de DGO/L

Residuos diluidos det
licor de sulfito. Con
1300-5300 mg DBOS/L

Residuos de harina
de trigo.
§5=370-8360 mg/L
<2300 >

DQO=593021%, 100 mg/L
<8500>

8.01-64.08  15-330 30-97
9.73-72.09 12-48 73-94
{cema COT) (como COT)
4.01-12.02 48 55-83
2.246-35.24 12-48 94-98
48,41 18 70-95
20,03-60.08  89-95 27-58
(como DBO)
37.97 65
{76% de rem.
como DQO)

Aplicable a residuos ind.
medio reductor piedrs
caliza, requerimiento
quimico, tratatilidad
aerobia de efluentss

parcialmente
estabilizados.

Aplicable a residuos ind.
Cepacidad amortiguadora.
La eficiencia decrace
en 10X por cada 10 C
que se disminuyan. El
valor calorifico del gas
es de 10L/4500 ™/l TOC.
Operacidn intermitente
(5 diss operando/2 d7as
fuera de operacidn)

Aplticacion parn ague
residusl industrint

Aplicacidn parn agua
residuai industrial

Los 8cidos de cudens
ramificeds se degradan
mas lentemente cue los
lineales. El nitrdgenc
total permanece constante
en el sistema, El sistems
se afecta a pi twaje.

Aplicabie s resicuos ind.
Hay inhibicidn e p# tajo.
Posible toxiciced gor
la presencia de sulfitos.

Primer modelo a escela
completa de! filtro ars@-
.robio, factibilidad
econdnica y operacionat,
estudios de sedimentacidn
del efluente+tratemiento
aerobio.




Tabla 2.9 (continﬂé)

Inveatigador Rmcctor Feniduo Carga Tiempo de Remocion 0Obmervacioned
eri xg F®otdencia deo DGO
de hidraulico en %

Daosmad en horas

Bregoli et ai., Empague: mineral Residuos de ingenios 22.8 S5 Aplicacidn para agua

1965 v = 1500 m3 azucareros con residual fndustrial
T = 35°C 18500 mg de DAO/L

Cocci et al., Dos fittros Efluente clarificado de 26.4 - 40.8 48.6 Aplicacidn pare agua

residual de fétricas

hor®zontales una papelera y licor con
Empacjue: roce 503 con 8200 mg de DQO/L de cetulesa
(0 =5 - 50 rm) pars el ef. clarificado v
440 om y 41000 mg de DQO/L para
largs = 110 mn el licor gastado de $S03

profundidad = 180 mm
vy=7L
1 =35C

Costa y Sart’Anna Jr, Tuto de PVC. Aguas residuales de 10 - 16 606 - 80 Aplicacith para agua
1485 V= 5.65 L destilerias de alcohol. residual industrial

T & 22°- 26°C Con 3000-3500 mg de DAO/L

Eeckaut et al., Empaque: Ef. de fdbricas de papel: 7 7.2 56 Aplicable a residuos ind.
1986 polfuretano Doos = 1700 mg/t Se utilizo un proceso
V=1t §04 = 350 mg/L de digestion en dos fases

€0Ts = 650 mg/L para la biometsnizecidn

D805 total = 1100 mg/L de los lodos ricos en
DUOs = 450 mg/L [ 2.2 38 cetulosa de los lodos de

DBOS total = 235 mg/L las fobricas de popel.

$04 = 450 mg/L
€Ot = 170 mg/L

Denac y Dunn, Columnas cdnicas Melasas. Con 20 18 85 icaci B
1987 de plexigles 10, S, 2.5 and 1.2 QA
V=21t 9 de DCO/L 10 18, 9.12 88-79
# =50 cm 4.56, 2.4
cidmetros:
superior = 4.5 em
inferior = 7.5 cm
Pugh et ai., Cloruro de Polivinilo Licor de lodos del 2.7 37 -50 59 - icaci i
1987 tulc:os‘ de PVC, H=2.4 prosesolen caliente o angzr‘-;;?g}ggt:;}lg‘léggh
uatro secciones e plantas de .
a cuntracorriente tratamiento. Con ligg: 5:'1“35;: pi:iel
V=108 L 3505 a 7367 mg de DOO/L - cettente.
T = 35%C
Bermudez et at., q =125 em Agus residunl de 6.1
. 36 60 icaci g
1988 D = 16 cm una plenta procesadora AE;;?;S;Thif;;Lglﬁgu?
Emsaque: fibres de citricos siria
ds poliester
T=37C
Andreoai et al. Columias de Plexiglds Agus residual de los - i i
1988 ' con una relacich H/D molinos de aceitunas 33 2 0 e A?é;?;ﬁ;fnim;:*:?:?

de 1.6, egporpi~:
esferas de maders
. QsC
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Tabla 2.9 (continga)

: ; N i
Invastigador Reactor Reasiduo carga lev.npo do i
on kg residenciq ROMmocidn Observaciones
de hidrdulico d@ DQO
DGo/m3d o horas on %
Mueller v Mancini, v = 35°C gasiduos con 3.2 - 27.2 3 -2 50-90 Aplicacidgh pafa ngua
1975 carbohidratos y proteinas residual industrial
Chisn y De Walle, Resctor de Plexiglds Lixiviado de un 180 - 1008 88 - %9 Aguas residuales ftidas
1977 H = 246 em lisfmetro tlenc de Y muy concentradas
= 20.2 cm residuos sélidos. Con
v=54.61L 62000 a 195000
Empajue: #Surpac® mg de DOO/L
Hakannson 7 Frostell, T 220-25C Suero con 8100 mg COO/L 1.9 y 0.7 95 - 98 Aplicacién pora rgua
1917 y 5000 mg COD/L residust incustrial
Hudson et al., T o= 26°C Procesadora de pescado 74.4 80.7 Aplicacidn pars igus
1978 T = 23.5'C Con 466 ma 2 DOO/L residual industrial
y 407 mg de DCT/L
Koon =t al., Residuos dunds:ice 0.95 36 Presentan valores de
1980 disefio para =l filtro.
Rayan, 1981 Concentrados quimicos  16.33 kg/dia 65 Presentan valores de
industriales disefio para Celanese
Donovan Jr., Licor de lodos del 6.5 36 55-65 Presentan valores de
1981 tratamiento en caliente. disefo para estudios
Con 10000 mg de DaG/L piloto.
Jennett y Rand, Residuo farmaceutico 36.00 70-80 Aplicacidh para ngua
1981 Con 2000 mg de DBOS/L residual industrial
Sineris et al., Resctor de vidrio Agua residual de {a 3-30 S5 - 85 Aplicaciéh paca agus
1982 ¥ =250 m! destilacidh del etanol. residual industriat
[ = 40°C Con 40 a 100 gde DQO/L
Norman, Renctur de vidrio Condensado del evaporador 2 18 80 Apticable o residuss ind.
1983 L del licor blenco del - para s@lidos suspendidos
Evrpuque.plsktico proceso kraft. Con de los condensados. Los
. poroso de 1.4 Kg de DQO/m3 principales comson2ntes
roliuretanc son: metonol, etanol,
e = 0.96 acetona y compuestos de
T = 37°C axufre, p. ej.
sul furo de dimetilo y
metiimercaptano. La
concentracidn da matano:
90% (v/v)
Van der. Berg y v=1.21L Suero de quesos S 13.2 97 - 98 Aplicacidh para agua
Kennecy, 1983 V=071 10 158.4 91 - 97 residus! industrial
Empacue t: arcilla 15 105.6 87 - 98
Empaque 2: fibras 20 79.8 87 - 96
de poliester Residuo de dcteos 5 19.2 70 - 83
71 = 30°C y natas 10 9.6 70 - 83
T2 = 35°C 15 6.48 67 - 75
. 5 19.2 60 - 82
10 9.6 60 - 82
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Tabla 2.9 (continga)

Investigador Reactor

Reesiduo

rarga

on  Kg

de

Daorsmsd

Tiempo de Remocidn
residoenciade DRO
hidrdulicoen %

en horas

Observacianes

Aivasidis y Wandrey, Esc ula lnboratorlo
1988
Enpaque vidrio
poreso con una
portsidad entre 50 y
60X y un didmetro
medio de poro de
60 al30 m
=4 cm
T = 35°C

Botellas de 120 oL
con cinco diferentes
tipos de empaque:

anillos de PVC,
espuna de PVC, ladri-
lle rojo, residusc con
niquel, sepiolite,
y blancos
T = 37°C

Bonastre y Paris,
1988

Empajue: poliuretanc
won D = 5/8*
y enillos Pall
=51

Chav2 ct al.,
1988

Hakanson,
1988

Haneki y #H = 140 cm
Hirurmasuwan, D=1 cm
1988 8.5 L
Tuto de pldstico
Empaque: plastico
cortado en pieias
de 15 mm de longitud
T =16 - 35°C

-<
"

Hossein y
Mesdaghinia,
1988

Empague: anilios de
vidrio, V= 2L
T =35°C

Rea:tor hibrido
= 1.25m
Empaque: material
pldstlco
T u 35%nd 40°C

Huster y Mbius,
1988

Efluentes del blanqueo de
putps al sulfito.-Con
47.4 kg de DQO /m3 y

6445 mg de DQO/L

Acido acético con
1500 mgde DQO/L

Y
dgecido propidnico
cen 50 mg de DAC/L

Medio sintético y semi-
sintético con
200-220 g de DQO total/L

Suero con
5000 mg d= DQO/L
T=2225¢C

Residuo sintético
(glucosa y sales minerales
con 9200 mg de DQAQ/L

Aguas residuales
domdsticas. Con
2700 mg de DQO/L

gfluentes de una
maderera. Con:
0a0 = 3000 mg/L
D805 = 1200 mg/L
gfluente de destintado
000 = 1200 mg/L
Eftuente de destintado
000 = 1200 mg/L
050 = 450 mg/L

100-150 1" 84
0.4 kg de DQO
por kg de SOV
1.5-3 95
0.7 95
4 90
1-2 97.6
11 7 50
1-2 - 7 50
4 30

Aplicable a residuos ind.
Condensado del evaporador
de sutfito. Se llevaron s
cabo los experimantos con
una planta pilota (1m3).
Esto es necesario para
obtener los datas para
escalar y calecular la
vigbilidad 2conémica
del proseso.

Estudiaron la interaccidn
soporte/micraorganismo
y la capucidad de
colonizacién de
cinco diferentes
materiales de
soporte

Aplicable a eguas
residuales irciustriales,
especialmente at ticor

de sulfuro castado,

generado durante el

proceso de pulpeo at
sutfito.

Aplicacich para agua
residual industrial

Se esperaba que este tipo
de reactor degradara
almidon de tapioca
disuelto en las aguas
de desecho; tas carbohi-
dratos son los principa-
{es componzntas,

Aplicable a aguas resi-
duales domésticns y
de rastios.

Aplicable a aquas resi-
duales de la industria de
papel y cetulesa.
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Tabla 2.9 (caontiada)

InveetiLgador

Reactor

Residuo Carygao riempo de Remocidn Ouservacinnes
en Kg residencia de pao
:de hidrdulico en %

DaOosmad 1 nhoras

Nielsen y Ivevsen,
1988

Pichon et ol.,
1988

Pichon 2t al.,
1938

Srner,
1968

Tespere et al.,
1988

Timur et al.
1988

=32*C

Reactor hibrido
UASa/techo fijo

Empaque: Poliuretano

V=280
T = mesofflica

Estala laboratoric
V=55
T = Nesofflica
Empaque: fibras de
Po! fester

- AMTRIC

(Anaercbic Trincking

filter). Empaque:
pldstico con drea
superficial
cspenﬁcu de
140 m2/m3

Enpuque. Tubos de PVC

T = 34 - 36°C
Vel?lm

Columas de plexiglds
Empaque: anillos Pall

de pldstico de 5/8*
* 35°C
=5.821L

Van Rompuk & Empaque: Poliuretanc
Verstra: te, separador de platos
1984 en parelilo, V=160 L
= 20°C. Ang  45¢

Vo= (5-50 L

Vogel y Winder,
198¢.

carbdy y vidrio

sintdtico

Agua resicual de una
fébrica de almiddn de popa
con 2.5 gde DQO/L
£-504 = 0.3 g/L

Ague residual de una
fébru:a de pulpa Y
pel. C
10 Kg de DQO/m}

Efluente de una fibrica de
pulpa de pepel con 120-210
kg de DQO/t

19300 mg de DOO/L
5930 mg de DBO/L

hgua residual
4000 - 15000 mg de DOO/L
3000 - 11500 mg de DBO/L

Ague residual de la
destilacion de la
mezcla de etanol-anis. Con
500 - 20000 mg de DQO/L
85 - 800 kg de DBO/t da
uvas secas

Agua residual
dondstica. Con
1 32 g de DaosL

Aguas residuales de

Empaque: polietileno/ diferentes corrientes

de las fébvicas de pulpa
al sulfito. Con
1.3 g de DoO/L

Aplicacidn para ajua
residual industrial

2-3 50 Apliceble a aguas resi-
duales de la industria de

papel y celulosu.

4.7 48 45 Aplicacidn para residuos
industriales inctuyends
{a etapa ol sulfito.
La alimentacicn fu¢ con
flujo ascenderte y
descendente. Los prineros
resultaron con maysr
eficiencia. La carja
mdxima fue de 3.5 «g
de DQO/r3d que
correspends 3
800 mg/L como atuf-e.

1 Aplicacian para agua
residual industrial

Agua residual da2 las
plantes de trataniento,

2 -4 20 - 30 g0 Aplicacidn parn agua
residual induszrint

5-8 8- 10

0.22 3-5

57-66 Aplicacidn pare agua
residual domdstica.

37-59 Aplicacich para agus
residual industriat
de una fébrica ce puipa
al sulfite.
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Tabla 2.9 (continga)

fnvent caallor

Reaclor

Raay duo

taraa
2n kg

de

pLOsm3d

Tirempe de
resitdenain
hidrdutico

&n horas

Remoac dn
e a0y

ATER

LR LT TN VINT)

weilenst y Wulfert,
1928

Lowsto ot si.,
1959

itickson y Whettiey
1991

Giralco-Gomer ¥
Swirzenbaum,
1991

Abtish y Alkhenytee,
1991

Guerriro et el.,
1991

Schleicter y Glzson,
1991

Wen Shi-ding y
Wang Tong, 1791

Uen Shi-ding y
Wang Tong, 1791

Ttes reactores
Empogues: Hiflow,
Plasdek, Flocor

Espaque: cerfeica
porosa, T = 53°C

vatot
Exgeque:florcor R
T = mesofflica

Vo= 240 1L
Empacrie:pléstico
poroso

Enpaque: aniilos
‘Rashing’
T = 37°C

V=10m
Enpaque: fibra
suave
T = 20°C

V=11
Empaque: esferas
¢¢ ospuma de
poliuretano
T = 37°C

Aguas residuales de la

Agus residual det
Irigol da soye. Con
55 600 mg da DRO/L

Agus residual
sintética

Sustrato scluble
(sacarosa)

Agso residual domdstica
000 entre 111 y 164 mg/L

Agua residusl industrial
{produccidn de alimento
para peces)

DQO de 20 & 35 g/L

Ague residual de
una fébrica de papel
0QC de 200 kg/dia

Ague residuat de la
fndusiria farmacdutice

iftuente del proceso
de fubricacion da papet
(kratty

destilecidn de ctanol. Cor
40000 - 90000 mg de DOO/L

28

10

- 5!

2-6

%

17.50

10

85.22

77-90

70

98.28

Aplicacich a residuos ind
La operacidn con flujo
ascendente, permite mayor
eficiencia ce remocidn
D00 y mayor croduceidn de
bicgas. La operacion con
flujo descendente, esta-
tiza los cambios brusces
de carga,

Aplicacién pars agua
residual irdustriat

Estudiarcn las
diferencias entre la
biomasa de un reactor de
lecho fijo y otro de
lecho fluidizado

Se midieron W2, €O,
CO2 y CHe

Escaln completa

Aplicacidn pare agun
residual irdustrial

Agua residual incustrial
Se recuperer 10 kg de
awufre per cis

Aplicacion rare agua
residuat irdustrial

Apticacidn rara sgua
residunl irdusteial




Tabla 2.9 (continua)

Inveslvgador

Rocaclon

Residuo

cargo

en Kg
de-

DO, /m3d

Tiempo de
residencia de DQO
hidrdulico en %
en horoas

Remoci dn

Observaciores

0L

Ranalli 2t ai.,
1971

Hawkes et al.,
1991

Soto et al.,
1991

Malmquist y
weiander, 1991

Modesto et al., 1999

Empagque: espuma

ce poliuretano de
difereste porosidsd

1 = 35°C

Estiercel
ba0 de 7.2 g/l

Agua residusl de {u

6.8

fabricacidn de helados

Empacue: anillos

Agua resicdusi de ta

10 y 12

‘Rashing coccidn de mejillones

T = 55°C
y T =37C
v=0.921L

‘=20 m Efluente del procesc -
T=37T¢C de fabricacidn de papel

ph=e7 (kraft) con DQO de

1600 wg/L
- Compuestos alifdticos -

pelictorados con 48

mg de DOO/L

mehor a
40 horas

De 0.6 hasta
12 horas

83

Residuos orgdniros

animales

Apticacidh pars agus
residual industriel

Apticscién pers agua

residual industriatl

Aplicacidn psra sgua
residual incustrial

(clorate}

Actimatecich de
bacterias metanogenicas
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Fig. 2.5, Efectos del tiempo de residencia hidréaulico sobre la
eficiencia de remociébn de sustancias organicas
disueltas en reactores anaerobios de lecho empacado.



CAPITULO 3
PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL Y EQUIPO

El experimento se llevé a cabo en dos eilmpas: lau primera, en los
laboratorios del Instituto de Tecnologia del Papel, de la
Universidad Técnica de Darmstadt (Institut fir Paplierfabrikation,
Technical Hochschule Darmstad) en la Republica Federal Alemana y
la segunda, se realizé en los laboratorios de la Divisién de
Estudios de Posgrado de 1la Facultad de Ingenieria de la
Universidad Nacional Auténoma de México.

Los equipos que se utilizaron para el estudio, se disefiaron en el
Instituto alemén; estos modelos ya se habian empleado con éxito en
otras pruebas de tratabilidad con aguas residuales de la industria
del papel y de la celulosa.

En Alemania, se trabajé con dos reactores, en México solo con uno
de ellos, el cual fue donado por el Instituto con el fin de
continuar los experimentos con aguas residuales de la industria
mexicana.

Las caracteristicas del agua residual si varlaron. El agua
residual de 1la industria alemana que se estudi6é, era mas
concentrada que la que se someti6 a las pruebas en Méxlco. Esto se
debe &8 aque la primera proviens da una fabrica que no descarga sus
efluentes; es decir, el circuito de agua para el proceso, se ha
cerrado desde hace dos décadas, aproximadamente; mientras que en
la segunda, fue proporcionada por una planta con el circulto de
agua parcialmente cerrado.

3.1 DISENO EXPERIMENTAL.
+ 3.1.1 Primera etapa

La primera etapa de este experimento tuvo lugar en los
laboratorios del Instituto de Tecnologia del Papel bajo la
superyisién de 1los investigadores alemanes quienes ya poseian
experiencia con este tipo de aguas residuales y tuvo dos fases: a)
“"puesta en marcha" y b) ‘“condiciones pseudo-permanentes”, esta
ultima se pudo llevar a cabo debido a que el agua residual tenia
una alta carga organica.

3.1.1.1 Fase 1: Puesta en marcha.

Fn esta fase se inocularon los reactores y se incrementaron sus
cargas organicas, hasta que la eficiencia de remocién de la
materia organica empezdé a decrecer junto con la produccién de
biogas. La frecuencia de muestreo y los parametros considerados
como variables de respuesta, se encuentran en la Tabla 3.1. Tas
variables independientes o variables de control fueron bésicamente
el tiempo de retencién y la carga organica aplicada, las cuales
eran facilmente controlables. La metodologia que se siguléd para
inocular los reactores y operarlos se describe mas adelante.
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Tabla 3.1. Frecuencia de muestreo y parametros considerados
como variables de respuesta en la Fase 1 (puesta en marcha), de la
primera etapa.

Parametro Frecuencia Influente Efluente Gases

semanal

DQo 3 X

5] X
DBOs 1 X X
pH S X x
coT 1 X X
Gasto 5 b4
SOs_ 1 b X
ca*’ 1 . x x
CO2 5 x
CHa 5] X
HzS 2 ' X
Vol. de Gas 7 X

3.1.1.2 Fase 2: Condiciones pseudo-permanentes.

Posteriormente, los reactores se sometieron a varjaciones en los
tiempog de retcncidn enire 10 y 40 horas, ya que en este intervalo
se observé que la eficliencia de remocién era independiente de la
carga organica aplicada. También se consideré como variable
independiente a la concentracién del agua residual, la cual se
alimenté en cinco porcentajes de diluciédn diferentes. La dilucién
mas alta podria corresponder a la concentracién de agua
proveniente de la industria de papel mexicana y estos resultados

pudieran servir para predecir condiciones de respuesta de este
" tipo de rectores para efluentes con caracteristicas similares. Las
variables de rcspuesta consideradas en la Fase 2, fueron las
mismas que se presentan en la Tabla 3.1.

La frecuencia de monitoreo se cambi6é para los efluentes liquidos
de los reactores, solamente el gasto, el potencial de hidrégeno y
el volumen de gas producido, se continuaron midiendo diariamente;
los demds paréametros se cuantificaban al final de cada corrida.

Por. 1o gue respecia al bilogas como efluente gaseoso de los
sistemas, se sigui6 caracterizando con la nmisma frecuencla,
excepto el acido sulfhidrico que se determinaba antes de variar
nuevamente las condiclones de operacién.

La Tabla 3.2 se disefié para llenarse con los datos obtenidos en la
Fase 2, en ella, se indica el namero de reactor empleado (M-1 6
M-2), los ticmpos de retencién controlados y el porcentaje de
diluciébn del agua residual

73



Tabla 3.2 Cuadro disefiado para la Fase 2 (Condiclones
pseudo-permanentes) de la primera etapa.

Porcentaje de dilucién
del aguva residual

tiempo de

retencion Ct Cz Ca Cs Cs
en horas 10% 25% 50% 75%  100%
40 M-2 N-2 H-2 -2 H-2
26.70 H-2 H-2 H-2 H-2 -2
16 H-1 H-1 K-t H-1 H-1
11.43 M-t H-1 H-1 H-1 H-1
10 H-1 H-1 H-1 H-1 H-1

3.1.2 Segunda etapa

La segunda etapa de este experimento, se estudié en los
laboratorios de la Seccién de Ingenierfa Ambiental de la Divisién
de Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingenieria, de la
Universidad Nacional Auténoma de México. En estos laboratorios se
instalé uno de los reactores utilizado en la primera etapa.

La caracterizacién del agua residual que se utilizaria para este
estudio presenté una baja cantidad de materia organica, sin
embargo, se procedié a llevar a cabo la Fase 1 "puesta en marcha”.
Se inoculé el reactor y se incrementé la carga orgénica
paulatinamente, de la misma manera como se habia efectuado en 1la
Fase 1 de la primera etapa, hasta tratar de mantener en cierta
forma estables las variables de respuesta.

El tiempo de retencién se manej6 como variable independiente asi
como la carga organica. Las variables dependientes, fueron las
mismas consideradas en la Fase 1 de la primera etapa .

F1 volumen de biogas producido, también se cuantificé en esta
segunda etapa como una variable de respuesta primaria.

El bajo contenido de materia organica presente en el  agua
residual, no permitié hacer algin otro estudio y unicamente el
experimento en los laboratorios mexicanos tuvo una sola fase, la

Aarmmnmlands e . "
denominado "puestz en marche”,

3.2 DESCRIPCION DEL EQUIPQ.
El conjunto completo de los reactores y accesorios utilizados, se

muestra en la Figura 3.1, en esta forma se encontraban conectados
para la primera etapa de este estudio.
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3.2.1 Reactores anaerobios.

Los reactores que se usaron para estas pruebas de tratabjlidad,
también son llamados filtros anaerobios, ya que poseen un medio de
soports paraza la biomasa producida durante el proceso biojsgizn,
Parz este estudio, los filtrez se empacaron con un matzrial
plastice Lubular {NSW Bionet RI103/Q), con uUna éareca supeirficlad
especifica ¥  un  volumen vacio mayor del 90%; los  Luber

se colocaron en forma vertical a lo largo del reactor.

Los modelos se construyeron con dos columnas de plexigles
de diferente di&metro, concéntricas, que permitian tener un:
cilindro de doble pared. En la Figura 3.2, se ve claramente ia
doble pared por 1la cual ciqpulaba el agua due nmanteniz !z
temperatura del reactor a 37 ~ 2°C, asi como la colocacién del
material plastico.

El volumen de trabajo de cada reactor fue de aproximadamente 8
litros, con una altura de 0.65 m y un diémetro interno de C.14 m.
Estaban disefiades para alimentarse en forma ascendente o
descendente con tres puntos de muestreo de liquido a lo largo .del
cilindro, come se puede apreciar en la Figura 3.3.

En la Figura 3.3 se pueden observar las vAlvulas para el control
del influente y los puntos de muestreo del liquido; en la parte
superior se aprecia la coneccidén del tubo de silicén, el cual
conducia los gases hasta el dispositivo que media el volumen de
biogas formado. Las mangueras para el agua calienle gus o
recirculaba contipuamentc, aparecen en la parte inferior del Jlado
derecho y lateral izquierdo del reactor. En este mismo lado
lzquierdo de la fotografia, estdn las conecclones gue llevaban =l
agua tratada al sedimentador y también un tubo que retornaba los
gases a la parte superior del reactor.

Los cilindros estaban ensamblados mediante presién y con ayuda ae
. empaques de hule en la base y en la tapa; en la Figura 2.4 se
presenta por separado la base de uno de los reactores y sc pueden
ver las varillas que soporlaban rigidamente a los tubes de
plexiglas.

En la tapa de los reactores se encontraban tres puerios de
muestreo para el gas formado, asf{ como la coneccién del tubo de
silicén que lo conducia hasta el medidor de volumen. Uno de los
orificios tenia una membrana que permitia tomar la muestra
mediante la introduccién de una Jeringa, (Figonrz 2.5.). Y, iz Fig.
3.6, muestra. un csqueia del reactor anaercobio de flujo ascende te.

3.2.2. Equipo complementario

El efluente ya tratado pasaba a un sedimentador pequefio
construido de plexiglas, que aparece en primer plano en la Figura
3.1 y cuyas dimensiones estdn en la Figura 3.4. los medidores de
los gases se colocaren en la parte superior y funcionaban mediante
el principio de despiazamiento de liguido per el blogas producido
en el reactor.
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Para introducir el agua residual a los reactores se utilizé una
bomba de membrana que permitia regular el gasto y la frecuencia de
alimentacién, (Figura 3.1)

Se requiri6é tambjén de un aparato para mantencer la temperatura
constante del agua que se recirculaba alrededor del reactor, el
cual consistia Gnicamente de un recipiente con una resistencia, un
termostato y un dispositivo para recircular el agua.

Se necesitaron dos contactos de corriente eléctrica de 220v, uno
para conectar la bomba y otro mis para el aparato del agua
caliente. Todo esto funclionaba las 24 horas del dia.

3.3 METODO EXPERIMENTAL.

La metodologia para la Fase 1 de ambas etapas fue la misma, el
tipo de agua residual, como ya se mencion6é antes, fue diferente.
La operacién de los reactores se traté de mantener mids o menos
igual, utllizando los mismos modelos fisicos en las pruebas de
tratabilidad. Las técnicas para la determinacién de algunos de los
parametro si variaron ya que no existian algunos de los equipos
analiticos en los dos laboratorios.

3.3.1 Tipo de agua residual.
3.3.1.1. Primera etapa.

El agua residual utilizada en la primera etapa, proviene de una
fabrica alemana que elabora papel a partir de fibras secundarias,
es decir, es papel reciclado tipo cartoncillo o "kraft". El
circuito de agua se encuentra completamente cerrado desde los afios
70's, por lo que los efluentes contienen una alta cantidad de
fibras de celulosa, calcio y sulfatos que da como consecuencia una
alta carga organica en solucién.

Dado gue el sustrato es una agua residual real de una industria
cuya materia prima es papel procesado por segunda vez, sus
caracteristicas no permanecen totalmente constantes, ademias de que
la fabrica repone el agua que se pierde por evaporacién en el
mismo proceso de elaboracién del producto, a razén de 1 litro por
kilogramo de papel producido.

La caraclerizacién de esta agua prevenicnic de  la maquina
formadora de papel, denominada también "agua blanca", se presenta
en la Tabla 3.3. lLas muestras se cenirifugaban antes de someterlas
a las técnicas analiticas por lo que se reportan como "solubles".

En la Fase 1, el agua residual se diluydé al 50%, mientras que en
la Fase 2, para obtener las diferentes concentraciones, se
hicieron diluciones con agua de la llave y se lc agregd una
solucién de nutrientes al 1 %, excepto en la concentracién mas
baja, en donde la proporcién fué de 2 ¥%.

La composicién de la solucién de nutrientes, empleada para las
dos etapas se da en la Tabla 3.4.

80



Tabla 3.3 Caracteristicas del agua residual proveniente de la
fabrica de papel que tiene el circuito de agua completamente
cerrado en mg/L (solubles)

minimo promedic maximo
Demanda Quimica de Oxigeno, DQO 6518 7280 8041
Demanda Biolégica de Oxigeno, DBO 4310 4788 5265
Carbono Organico Total, COT 914 1812 2710
Carbono Inorganico Total, CIT 57 242 426
Carbono Total, Cg‘ 1050 1921 2792
I6n sulfato, SDa . 287 389 490
I6n calcio, Ca 1000 1065 1130
pH 6.5 6.7 - 6.9

Tabla 3.4 Composicién de la solucién de nutrientes, g/L

NHsaC1 26.70
KH2PO4 4.70
Fertilizante para plantas 2.50
(NH4)2Fe(S04)2 0.14
NiCla.6H20 . 0.04
Haz8e03. 5Hz0 0.01
CoClz. 6H20 0.08

Las diluciones del agua residual, para la Fase 2 en que los

. reactores ya se tenian estabilizados, fueron de 10%, 25%, 50%,
75% y sin dilucién (100 %). Las concentraciones en gramos de DQO/L
quedaron como aparecen en la Tabla 3.5.

Tabla 3.5 Diluciones y concentraciones de DQO soluble en el agua
residual para la Fase 2 de la primera etapa, en g/L.

Dilucién Simbologia Concentracién
{74} (g/L)
10 Ci 0.7 - 1.2
25 Cz 1.6 - 1.8
50 Ca 3.4 - 3.8
75 Ca 4.7 - 5.5
6.5 -~ 8.0

100 Cs
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3.3.1.2. Segunda etapa.

El agua residual que se utilizé para la Fase 1 de la segunda
etapa, fue proporcionada por una planta mexicana que fabrica papel
“"tisue" y también emplea como materia prima basicamente, papel
reciclado de las revistas. lLas fibras resultan mis cortec gque las
que estén presentles en el agua residual de la fébrica alemana y
por esa raz6n la cargo organica resultz baja.

Esta planta tiene el circuito de agua parcialmente cerrado y 4ntes
de disponer "las aguas blancas"” a los cuerpos receptores, las
someten a un proceso de flotacién, curi el fin de separar las
fibras del liquido. Los sélidos flotad:s se envian a un relleno
sanitario.

El agua blanca que se utillzé para esta ~tapi, se tomaba en el
punto anterior al proceso de flotacién y en ningin momento se
diluyd; el andlisis de este sustrato se encuentra en la Tabla 3.6.

Tabla 3.6 Caracteristicas de)! agua residual proveniente de la
fabrica de papel que tiene el circuito de agua parcialmente
cerrado en mg/L {solubles)

minimo promedio maximo
Demanda Quimica de Oxigeno, DQO 350 650 950
Demanda Biolégica de Oxigeno. DEO 200 2G0 600
Cal*‘bono Organico Total, COT 130 230 330
Carbono Inorganico Total, CIT 32 52 72
Carbono Total, C 182 282 382
I16n sulfato, 59*4 - 174 274 374
I6n calclo, Ca' 107 147 187
pH 5.9 6.3 6.7

3.3.2 Puesta en marcha y operacion.
3.3.7 ° Puesta en marcha.

El término "puesta en marcha" corresponderia realmente a la Fase 1
en ambas etapas, y seria el momento en que los microorganismos se
"aclimatarian”" a las condiciones fisicoquimicas especificas de
traba jo.

Para inocular los reactcres, se utilizaron lodos ya estabilizados
anaerdbicamente, procedentes de la planta de tratamiento de aguas
municipales de la Ciudad de Darmstadt (Alemania), Antes de
introducirlos al reactor, se pasaron por una criba de malla 16.
Los reactores en ambas etapas, se inocularon con una mezcla de
agua residual, lodos, agua de 1a llave y sclucién de nutrientes.
Las proporciones estédn en la Tabla 3.7. El estado inicial de los
reactores en cuanto al contenido de biomasa en el medio de
soporte, se presenta en la Tabla 3.8.
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Tabla 3.7 Composicién de la mezcla utilizada para inocular los
reactores en la Fase 1 "Puesta en marcha"

Componenl e Porcenta je
(%)
Agua residual de la f&brica de papel 33
Lodos estabilizados anaerébicamente 33
Agua de la llave 33
Solucién de nutrientes 1

Tabla 3.8 Estado inicial de los reactores en la Fase 1 "Puesta en
marcha" de las dos etapas

Reactor Estado inicial Etapa

M-1 " se allmenté con agua residual primera
de la industria alemana, diluida
al 50%. El material de empaque

nn tenia bicmasa.

M-2 se alimenté con agua residual primera
de la industria alemana, diluida
al 50%. El material de empaque
ya tenia blomasa activada.

M-3 se alimentd con agua residual segunda
de la industria mexicana, sin
diluir. El material de empaque
no tenia biomasa.

Una vez que se alimentaron los reactores con esta mezcla,
permanecieron cerrados durante 3 dias. Posterlormente se procedié
a alimentarlos en forma continua, bombeando el sustrate leontamente.
Fl.agua recidual de ambas etapas, se pasaba por una criba de malla
del nimero- 16, &antes de alimentarse en ferma conltinua a los
reactores, ya que los sbélidos gruesos podrian perjudicar a las
membrana de las bombas.

El tiempo de retencién hirdulico inicial para los reactores M~1 y

M-3 fue de 100 horas, mientras que para el reactor M~2, fue de 40
horas.

Debido a que el reactor M-2 presentaba baja produccién de gas, se
re-inoculé con una mezcla formada de agua residual (diluida al
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50%) y biomasa de otro reactor de las mismas caracteristicas, en
una proporcién de 1 a 1. El volumen total alimentado fue de 2
litros.

Los reactores M-1 y M-2, se mantuvieron con el flujo bajo
aproximadamente un mes. Se observé que la produccién especifica de
gas se habia incrementado, asi como la eficiencia de remocién de
la carga organica medida como DQO.

El reactor M-3, se mantuvo mds de un mes con un tiempo de
retencién de 100 horas. Se revisaron las conecciones para el gas y
el medidor pues se pensé que podria haber problemas con el medidor
de gases, pues la produccién realmente era muy baja a pesar que la
eficiencia de remocién de materia organica, medida como DQO era
cercana al B60%. No se encontraron fallas y se cambié el tiempo de
retencién a 70 horas, el cual se mantuve durante 30 dias.

Los datos obtenidos para los tres reactores al final de la Fase 1
"Puesta en Marcha", estan en la Tabla 3.9, en el capitulo
siguiente estan los valores promediados para los tres reactores en
las Tablas correspondientes. En los Apéndices se pueden encontrar
detalladamente las cantidades para cada una de las etapas.

Tabla 3.8 Resultados de los reactores al final de la Fase 1
"Puesta en Marcha'.

Reactor Eficiencia Volumen de Tiempo de Carga
de remocién Gas prgducido retencion organica
en % en L/m°d hidréulica (DQO)
en horas en kg/m
M-1 75 321 100 0.86
M-2 860 815 40 1.92
M-3 80 13 70 0.08

Posteriormente las cargas se fueron incrementandv poco a poco, ‘con
el t'in de observar el valor en el cual la eficiencia de remocién
disminuia Jjunto con lz produccidn de biogas, manteniendose mas o
menos constante la carga organica, medida como DQO, del agua
residual que se alimentaba a los reactores.

El reactor M-3 presenté mayores problemas para su operacién, la
produccién de gas era muy baja. El agua residual cra muy diluida y
su composicién en cuanto a materia organica, no era constante a
pesar de que a la fébrica se le solicitaba el efluente con mayor
contenido de fibras posibles, es decir, antes de que lo sometieran
al proceso fisicoquimico en el que separan los sélidos del agua.

El agua residual de la fébrica mexicana que se recibia en los
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laboratorios para alimentar al reactor M-3, en ocasiones, no solo
estaba constituida por el agua del proceso de elaboracién del
papel, sino también contenia algun tipo de tensoactive que se
emplea para lavar ciertas partes de la maquina

La cantidad de tensoactivo resulté significativa para el buen
funcionamiento de los microorganismos, pues en un momento dado,
parte de la biopelicula se deslruyd y se observée una disminucién
total del biogas producido. Para que el reactor wvolviera a
producir biogas, se le inoculé con lodos digeridos al 1 %. Después
de un tiempo, el reactor se recuper6é, alcanzando nuevamente
eficiencias de remocién aceptables (60 al 70%4).

El agua residual se continué alimentando al reactor tal y como
venia de la planta papelera, solo se tenia la precaucién de no
suministrarla cuando se percibiera un aroma proplo de los
detergentes y se observara espumamiento.

Los tiempos de residencia se variaban cuando la eficiencla de
remocién bajaba a menos del 50%. La producciéon de biogas se
mantuvo siempre baja.

3.3.2.2 Operacién.

La Fase 2 o de condiciones pseudo-permanentes, cerresponde a la
operaclén misma de los reactores y se realizd después de la Fase
"Puesta en marcha”. En esta Fase se obtuvieron datos de variables
de respueta a diferentes concentraciones de sustrato y diversos

Liempos de retencién hidrdulica.

Esta Fase 2, solamente se llevd a cabo en los laboratorios
alemanes, es decir, en la primera etapa del experimento, ya que la
concentracién de materia organica del agua residual asi lo
permitia.

Las concentraciones del agua residual y los tiempos de retencién
para cada uno de los dos reactores, se distribuyé de acuerdo al
cuadro de 1la Figura 3.2. Las concentraclones del sustrato se
variaron mediante diluciones del agua residual.

En esta etapa los reactores M-1 y M-2, fueron los que
proporcionaron las variables de respuesta y se operaron de la
siguiente manera:

El reactor M-1, funciond con los tiempos de retencién de 10, 11.43
¥ 16 lLwras, par-a cada una de ias cinco concentraciones. El reactor
M-2 estuvo con los tiempos de retencién mas altos, es decir de
26.7 'y de 40 horas, también para cada una de las cinco
concentraciones.

Una vez que se cambiaban las condiciones de operacién, las
primeras lecturas se despreciaban y, como minimo, se esperaba 5
veces ol ticempo de retencién hidraulica anles de pasar a la
sigulente condicién de operacién.
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3.3.3 Control de los reactores, muestreo y analisis.

En la Fase 1 de las dos etapas, se llevé a cabo un control diario
de los efluentes liquidos y de los gases, asi como del sustrato y
de la temperatura del agua que rodeaba a los reactores. Este
control consistia en medir el gasto de! influenle, el volumen de
gas producido, el potencial de hidrégeno (pH} y lz demanda quimica
de oxigeno (DBQ0) del influenie y de los efluentrs, inicialmente.
Mas adelante se determindé también la demanda bloquimica de oxigeno
(DBO), el carbono organico total (COT) y la cantidad de Ilones
calcio (Ca'’) y de sulfato (SO4”) , todos ellos solubles. En los
gases se midi6 el porcentaje de acido sulfhidrico (Hz2S), metano
(CH4) y didxido de carbono (C0z2), estos dos ultimos solo para los
reactores M-1 y M-2 (primera etapa). La frecuencia de monitoreo se
encuentra en la Tabla 3.1,

Durante la Fase 2 de la primera etapa (condiciones
pseudo-permanentes), las determinaciones se hicleron para el
influente y el efluente de los reactores. Las muestras se tomaron
al principio y al final de cada operacién, excepto para los
siguientes parametros: DQO, pH, gasto del influente, el volumen de
gas producido y su composicién (metano y bioxido de carbono), las
cuales se determinaban diariamente.

Antes de analizarse las muestras liquldac se cenirifugaban a 5000
rpm durranie 5 minutos. Para las determinaciones de DBO, la muestra
se pasaba por un fliltro de papel Whatman del ntmero 45 y si no se
analizaba en el mismo momento, se colocaba el recipliente cn o}
congelador.

Las determinaciones de DQO, DBO, pH, COT, S04, y Ca**, se
hicieron de acuerdo a las técnicas establecidas en el "Standard
Methods for the Examination of Water and Wastewater" (1980).

En el caso de la DQO, se empled ademds del método volumétrico, el
fotométrico que no estd estandarizado, pero que es el que se
utilizaba en el laboratorio aleman como una técnica rutinaria. Con
ambos métodos se hicleron cerridas de prueba para identificar
divergencias entre los resultados obtenidos. No se encontré una
diferencia significativa entre dichos métodos, al aplicar el
andlisis estadistico por valores apareados a un nivel de confianza
de 99.9% (Apéndice 1).

El CO2 y el CHs presentes en los gases, se determinaron mediante
un analisis instrumental (deteccién infrarrojo con dne canzlcs
tndependientes parz cada susiuncia); el resultado se obtlene en
porcentaje. Asi mismo, el HeS se determindé utilizando {Lubos
graduados que contienen una sal de cobre con la que reacclona el
sulfuro, manifestandose como una zona obscura, la longitud de la
zona obscura se multiplica por el factor indicado por el
fabricante en el estuche (Tubos Drager).

En la Tabla 3.10 se detallan los equipos, las técnicas y las
referencias para cada uno de los parametros considerados en el
control de los reactores.
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Tabla 3.10 Técnicas analiticas y equipos utilizados para

controlar los reactores

Parémetro Referencia Técnlca Equipo

DQO (1) Manual del instrumental AUTOANALIZER I1I
fabricante

DQO (2) APHA (1880) volumétrica Digestores

DBO (1) Manual del instrumental  Voith Sapromat
fabricante respirometer

DBO (2) APHA (1980) volumétrica Botellas Winkler

pH APHA (1880) instrumental Electrodo combinado

coT APHA (1980) instrumental Beckman, modelo 915 B

S04 180, TC gravimétrico Balanza analitica
147/2/25N

ca* (1) Manual del instrumental FPerkin Eimer, modelo
fabricante AAs 400 (acetileno/

oxido~nitroso)

ca*t (2) Manual del instrumental Perkin Elmer, modelo

fabricante 560 (acetileno/
oxido-nitroso)

Volumen de Manual del instrumental Wet Test Meter, Brand

gas fabricante

COz y CHa Manual del instrumental Analizador infrarrojo
fabricante Modelo H y B URAS 3K

HaS Manual del Tubos Drager,

fabricante

Dragerwerk,

Los resultados de esta parte experimental

en donde primero se

pusieron en marcha dos filtros anaerobios y otro se re-estableci6,
y. posteriormemte se operaron bajo diferentes oondiciones de
trabajo se encuentran en el siguiente capitulo.
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CAPITULO 4
PRESENTACION DE RESULTADOS Y DISCUSION

.-4.%1 Primera etapa

Los resultados que se obtuvieron durante las dos fases de la
primera etapa, se presentan y analizan en este capjitulo. lLa alta
concentracién de materla organica presente en el agua residual de
la industria alemana, permitié obtener mayor numero de datos en
ambas fases. La caracterizacién de los gases también resultd nas
completa en esta primera etapa.

Los valores que estéan en las Tablas de este Capitulo, son datos
promediados; los datos originales se encuentran en los Apéndices.

4.1.1 Fase 1. Puesta en marcha

Los reactores M-1 y M-2, permanecieron cerrados sin alimento por
espacio de tres dias, los detalles de esta operacidén  se
mencionaron en el Capitulo 3.

Después del periodo de inoculacién, se alimentaron continuamenie
ambos reactores con el "agua blanca" diluida al 50%
(aproximadamente 3500 * 1000 mg DQOO/L). Las concehiraciones de
materia organica disuelta, medidas como DQO y DBO se presentan en
la Tabla 4.1. En ésta se indican también los tiempos de residencla
hidraulicos que se estudiaron durante la Fase 1 (Puesta en
marcha), de esta primera etapa, asi como su duracién.

Las Figs. 4.1 y 4.2 muestran los resultados que se obtuviereon
para los dos reactores en ambas Fases de esta primera etapa.

La puesta en marcha de los filtros anaerobics después de largos
periodos inactivos, es relativamente fédclil para la mayoria de los
reactores de este tipo. El principal problema parece ser la
generaclién de cultivos microbleolégicos especificos para <! residuc
en cuestién (Henze y Harremoes 1983). Esta afirmacién se jpudo
comprobar durante este estudlo.

El reactor M-1, no tenia biomasa y se inoculé bajo las condiciones
mencionadas en el Capitulo anterior. Lo Fig. 4.1 mnuestra el
incrementio Jde la eficlencia de remociédn de la materia organica,

medida- como  DQO, 1la cual se mantiene alrededor del BOX,
independientemente de la carga que se le aplique.

El reactor M-2 se puso en marcha nuevamente después de haber
estado cerrado durante tres meses, se re-inoculé con bicmasa de
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otro reactor que setenia en el laboratorio. La Fig. 4.2, presenta
las variaciones de eficiencia de remocién de la materia organica.
Los datos que se obtuvieron estan cercanos al valor de 70% sin
importar la carga que se le aplicé al sistema.

Comparando el funcionamiento de los dos reacteres, reculto pés
ef'iciente el reactor que se puso en marcha con los lodos
provenienies de la planta de aguas residuales municipales {M-1).
El reactor M-2 tuvo la ventaja sobre el reactor M-1, de ahorrar
tiempo en la Fase 1 (puesta en marcha). El reactor M-2 nunca
alcanzé las mismas eficiencias del reactor M-1.

Tabla 4.1 Datos promediados de carga organica disuelta obtenidos
para la Fase 1 (Puesta en marcha) de la primera etapa.

Tiempo de Duracién Carga organica disuelta
Reactor residencia en en dias mg DBO/L mg DQO/L
horas
M-1 100 30 - 4522
50 25 - 4028
32 4 2464 4725
27 21 1950 3513
23 8 2195 4100
21 4 2000 2450
16 8 2705 2914
14,8 13 23435 3600
11.4 7 2840 3750
10.7 3 1895 3233
8.9 3 3400
M-2° 40 30 - 3680
26.7 12 - 3750
20 5 3050 4563
16 34 2785 4137
11.4 2] 1850 2876
10 8 2708 2975
8.9 7 3370 3650
7.6 4 2345 3567
6.7 13 2840 3878
5.7 4 - 3525

x -El1 inéculo de este reactor consistié en lodos ya estabilizados
provenientes de otro reactor. Este segundo reactor, habia estado
trabajando con agua residual de las mismas caracteristicas.
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Los dos reactores, sin importar las condiciones iniciales de la
biomasa en el medio de soporte, tienen una reproducibilidad
relativamente buena para los resultados de DBO y sulfatos. La
diferencia varia de 10 a 20 % en tiempos de residencia simllares.
Los valores son bastante razonables para sistemas de tratamiento
biolégico (Tabla 4.2).

Tabla 4.2. Resultados obtenidos durante la Fase 1 (Puesta en
marcha) de la primera etapa.

TRH Remocién Remocién S04™ ca™ cot
(h) de DQO de DBO Infl. %Rem. Infl. %Ret. Infl. %Rem.
(promedio) (promedlio) conc. conc. conc.
en % en % (mg/L) (mgsL) (mg/L)

Reactor M-1

100 53.89 255.54 85.5 - - - -
50 76.21 96.4 306.57 g98.1 - - - -
32 83.45 95.5 289.90 54.3 - - 1679 88.9
27 80.33 93.6 222.83 73.5 5380 27.1 1670 73.4
23 71.94 - - - - - - -
21 78.80 - - - - - - -
16 76.70 95.0 218.51 51.7 621 40.9 1080 79.8
14.5 66.00 g92.3 293.81 63.4 606 .49.7 . 1480 B4.8
11.4 78.86 50.8 - - 5655 57.4 1360 81.5
10.7 75.70 - - - - - - -

8.9 78.63 - - - - - - -
Reactor M-2
40 67.66 - 255.54 78.9 - - - -

26.7 63.81 - 306.57 98.0 - - - -
20 72.03 89.2 - - - - - -
16 73.50 839.9 222.43 87.5 730 15.3 1670 69.8
11.4 70.80 83.3 - - 580 21.2 - -
10 68.37 84.5 218.51 75.3 621 5.2 1080 69.1

8.9 65.07 77.4 293.81 90.1 809 53.86 1780 74.4
7.6 T71.20 89.1 - - 606 50.3 1490 83.6
6.7 63.79 76.9 - - 855 60.7 1360 79.3
5.7 - - - - ~

51.40 - -
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La remocién de lones calcio es relativamente baja, pero aun asf,
el " principal problema que se presenta con este elemento es la
incrustacién de sus sales sobre las partes metalicas y el medio de
soporte. El carbonato de calcio formado, obstruye el flujo de los
gases y los liquidos, también reduce el 4area superficial de
transporte (Tabla 4.2).

Con respecto a la produccién dec bicghs, se puede observar en las
Figuras 4.2 y 4.3, que es directamente proporcional « la carga
organica’ aplicada e inversamente proporcional al tiempo de
residencia hidraullico. Esta afirmacién dejé de cumplirse cuando el
tiempo de residencia baj6 a menos de 5.7 horas, la eficiencla fue
menor al 80% (M-2).

Una vez establilizados los reactores, la composicién del blogés no
present6é diferencias significativas en funcién de los tiempos de
residencia. Los resultados correspondientes de dicha composicién
estan en la Tabla 4.3. Como puede apreciarse, el metano tiene
valores de 83 y 84%; el di6éxido de carbono de 13 y 15%; y el &cido
sulfhidrico fluctua alrededor del 1%.

La productividad especifica de biogads, que corresponde a la
cantidad volumétrica del gas producido por kilogramo de materia
organica {medida como DQO), también se incrementé conforme el
tiempo de residencia disminuia, alcanzéndose un limite superior de
410.42 L/kg DQO (Tabla 4.3).

Se encontré que cuando el reactor M-1 trabajé con tlempos de
residencia abajo de 14.5 horas,los valores empezaron a decrecer.
Asimismo, cuando el reactor M-2 trabaj6 con tlempos de residencia
menores de . 10 horas, la productividad especifica de bilogas
disminuy6 (Tabla 4.3).
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Tabla 4.3 Composiclién del blogas en la Fase 1 (Puesta en marcha)
de la primera etapa.

TRH Produccién Producclén Produccién

Produccién Productividad

(h) de glogas de CHs de CO2 de H2S de Biogas
(L/m°d) PTN % % “ (L/kg DQO)
Reactor M-1
100 236.32 265,53
50 839.91 417.87
32 1240.00 348.30
27 1392.61 0.85 433.84
23 1642. 80 691.81
21 1233.78 571.18
16 1648.82 83 12.43 0.98 376. 44
14.5 2470.52 84 14 1.11 422,31
11.4 2728.10 84 13 0.99 3498.76
10.7 2908. 46 84 15 1.17 398,89
8.9 3001.74 83 13 0.99 326.99
Reactor M-2

40 670.98 303.88
26.7 890.62 264.89
20 1594.66 293.35
16 1804.50 308.67
11.4 1785.11 0.7 318.37
10 2935.30 78 12 0.58 410.42
8.9 3062.24 83 16 1.04 310.73
7.8 3725.58 86 12 0.5 331.28
8.7 2588.08 86 11 0.97 200,89
5.7 2359.31 83 13 0.41 163.77
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4.1.2 Fase 2. Condiciones pseudo-permanentes

El ambito de las concentracliones del sustrato, medidas como DQO,
que se estudié en esta Fase 2, entre 10 y 100%, EI 100%,
corresponde a la concentracién original del agua residual de la
industria alemana. Los tiempos de residencia hidraulicos fueron:
10, 11.43, 18, 28.7 y 40 horas. Los primeros tres tiempos se
experimentaron con el reactor M-1 y los otros dos con el reactor
M-2. Los resultados de todos los parametros medidos, se colocaron
en un bloque de 5 X 5 (Apéndice 2).

En esta Fase 2 se consideraron como variables de respuesta: tiempo
de residencia, concentracién de calcio, concentracién de sulfatos,
DBO, DQO, COT, pH y composicién de los gases; en la Tabla 4.4 se
indican los datos promediados de la carga organica aplicada para
los diferentes tiempos de residencia.

Remocién de materia orgénica.

Las concentraciones de materia organica medidas como DQDO que se
alimentaron a los reactores, tenian aproximadamente los siguientes
valores: agua residual sin diluir (Ci1), 7000 mg de DQO/L; agua
residual diluida con agua de la llave, C2, C3, Cs, Cs, (25%, 50%,
75% y 90%), resultando en concentraciones cercanas a 4800, 3500,
1700 y 700 mg de DQO/L aproximadamente.

Los resultados que se obtuvieron estan en las Tablas 4.5 y 4.6 asi
como en las Figs. de la 4.5 a 1a 4.10. En el &mbito de tiempos de
residencia estudiados (entre 10 y 40 horas), sc pucde observar que
la eficiencia de remocién se incrementa en forma directa a la
carga organica aplicada, cumpliendo lo establecido por Young y
McCarty hace 20 afios (Ver Fig. 4.4, 4.5 y 4.6). Los datos que
presentan alta dispersién son los que tlienen una carga orgénica
cercana a 3000 mg de COT por litro. Es probable que,la presencia
de materia coloidal remanente después de la centrifugacién,
haya infludo en los resultados.

De manera particular, la remocién de materia orgdnica medida como

- DQ0, DBG y COT, presenta un comportamiento de tipe exponencial.
El modelo matematico que mas se adaptan a los resultados es una
ecuacién exponencial del tipo

y=a+be™ (4.1)

Para el caso de la remocién de materia organica medida como DQO
en g/L se presenta en la Fig. 4.4, la gcuacion resultante es:

R poo (%) = 82.85 - 42.23 e~ D! (4.2)
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donde,
R ngo (%) = porcentaje de remocién de DQO
DQOs1 = Demanda Quimica de oxigeno en el influente

Esta ecumcién arroja un indice de correlacién de 85%, que puede
considerarse aceptaklce.

El1 valor maximo de remocién de materia orgénica, en términos de
DQO es de 83 %, Después de una carga inicial de 3 g de DQO por
litro, la eficiencia serAd superior al 80% pero inferior a 83%.
Cuando las cargas organicas medidas como DQO sean inferiores a 500
mg/L. se pueden esperar efliclencias menores al 604, como se aprecia
en la Fig. 4.4.

Las datos presentados en la Fig. 4.5, se ajustan a un ecuacién
exponencial con las siguientes constantes:

- DEO: (4.3)

R peo (%) = 94.92 - 12.69 e
donde,
R pBo (%) = porcentaje de remocién de DBO
DBOi = Demanda Bioquimica de oxigeno en el influente

La remocién mayor de materia organica medida como DBO que  se
podria alcanzar de acuerdo con esta ecuacién, es de 84.82%. La
correlacién para estos datos es de 83%. Para valores superijores a
3 g de DBO/L en el influente las e¢ficicncias de remocién estaran
muy cercanas al 947%.

La remocién de materia orgénica medida como COT se graficé en la
Fig. 4.6. Eliminando varios de los datos experimentales, dado que
se alejaban mucho del modelo planteado inicialmente, se observa
que esta grafica también se comporta de una manera exponhencial,
como en los dos casos anteriores. La ecuacién para estos datos es:

- com (4.4}

R cor (%) = 88.29 - 32.76 e
donde,
R cor (%) = porcentaje de remocién
COTi = Carbono organico total en el influente

El coeficiente de correlacién es de 97%.

La maxima remocién de materinz crgénica medida como COT, para las
aguas blancas de la. industria de papel es de 88%, de acuerdc a
esta ecuacion. Para agua residual con cargas menores a 100 mg/L de
COT, las eficiencias de remocién resultaran menores al 50%. En
esta ecuacién los datos se deben de introducir en g/L.

La variacién de materia organica degradada, medida como DQO con
respecto a la carga organica inicial estéa graficada en la Fig.
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4.7. Las unidades son kg/mad y la regresién es linenl. La ecuacioén
que representa esta situacién es:

DQOd = 0.831 DQOi (4.5)
donde,
DQOd = materia orgénica degradada

El coeficiente de correlacién es de 98.7%. Esta relacién resulta
Independiente del tiempo de residencia hidraulico.

Produccién de gas y de metano

La produccién de gas también se comporta de una forma lineal como
se ve en la Fig. 4.8, El coeficiente de correlacién para estos
datos es también de 99.7% y la ecuaclién es:

Vg = 329.4 DQO1 (4.6)

donde, .
Vg = volumen de gas generado

De donde se ve que la produccién de gas es directamente
proporcional a la carga organica y es independiente del tiempo de
residencia hidraulico (TRH).

La ecuacién para la produccién de metano en este experimento
es también lineal, con una correlacién de 99.7%, come en cl caso
de lar dos ecuaciones aniteriores y tiene la forma de:

Veiy = 254.81 DQO1 (4.7)

donde, .
VCH‘ = volumen de metano en el gas producido

Comparacién con otro modelo empirico para remoci6tn de materia

orginica

Un modelo exponencial empirico se ajusté para los datos de
eficiencia de remocién de carga organica medida como DQO (Fig.
4.10), siguiendo la experiencia de Mueller y Mancini (1975). La
ecuacién como se cité en el Capitulo 2, fue:

R pgo (%) = 100 [1 - (1.8/TRH}] (2.1)
quc para lus datos que se obtuvieron en este irabajo da:
R bgo (%) = 80.44 - 9437.3 e~ '1H (4.8)
La maxima eficlencia  (medida como DQO0)alcanzada para reactores

anaeroblos de pelicula fija alimentados con agua blanca de la
industria de papel, serd de B80.44%, aproximadamente. La eoficlencia
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del reactor tendera a cero conforme el tiempo de "residencia
hidréulico se acerque al valor de 4.76 horas.

Sobreponiendo esta ecuacién en la Fig. 4.10 realizada por Mueller
y Mancini (1975), la curva queda por debajo y las eficiencias solo
se asemejan cuando los tiempos de residencia estan cercanos a las
10 horas de tiempo de residencia hidraulico (TRIH).

Retencibn de calclo.

La cantidad de calclio retenida en el reactor se relacionté a la
concentracién de calcio en el sustrato y obviamente también a los
tiempos de residencia hidraulicos (TRH). Con concentraciones de
189 'y 345 mg/L, la acumulacién fue menor del 20% en todos los
tiempos de residencla estudiados.

Cuando se trabajé con concentraciones bajas de materia orgénica y
tiempos de residencia de 10 y 11.43 horas, la acumulacién de
calcio fue casi cero. Con tiempos de residencia de 40 horas, todas
las concentraclones dieron menos de 20 % de retencién de sales de
calcio, excepto con las concentraciones del influente mas altas.
Estas concentraciones tuvieron 68% de calcio retenido (Fig. 4.11).

La presencia del CaC0O2 no afecté al material de empaque. Sin
embargo, los tubos que conducian al efluente tratado, tenfan sales
de calcio adheridas, formadas probablemente por cristalizacién y
cambios de condiciones ambientales. Este fen6meno deberia de
considerarse para futuros estudios de laboratorio y experimentcs
en plantas prototipo, especiaimente cuando la concentracién del
ion calcio en el agua residual de estudio, sea superior a 300
mg/L.. Los iones calcio se pueden separar previamente al
tratamiento biolégico utilizando métodos fislcoquimicos
espec{ficamente variando el pH.

Los datos concernientes a la precipitaci6én del CaCOa, efectuada
durante el proceso de degradacién anaerébia (Tabla 4.5), no
demuestran una relaclén entre la retencién del calcio y el tienmpo
de residencia hldraulico. Las investigaciones 1llevadas a cabo
utilizando aguas residuales con concentraciones altas de calcio,
muestran que la precipitacién de este elemento, estd influenciada
significativamente por su concentracién inicial y por el pH
mantenido en el sustrato durante el proceso de degradacién. Se ha
encontrado que los cambios de pH en un a&mbito de 0.2 a 0.4 causan
ya diferencias importantes en la precipitacién del calcio. Lo
anterior se debe a que el pH depende de 13 solubilidod del TO¢ el
SguE e genera durante el procese anaerobio. Sin embargo, con
tiempos de residencia hidraulicos grandes, el pH en el sustrato
tiende a elevarse debido a una conversién mAs completa de los
Acidos grasos de peso molecular bajo. Se pueden generar zonas con
diferencias grandes de pH aumcntando la precipitacion del calclo.
Esto se debe a la baja turbulencia en el reactor anaerobio, como
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una consecuencia de los tiempos de resldencia hidraulicos grandes,
especialemente en reactores anaerobios de lecho fijo, operados sin
recirculacién (Goettsching, 1991).

Remocién de sulrfatos.

La remocién de los sulfates fue superior al B0% para el agua
residual sin diluir, para todos 1los tiempos de residencia
hidrdulicos. Cuando estos tiempos eran mayores de 16 horas, se
mantuvieron las relaciones directas entre las concentraciones y el
por ciento de remocién. Estas relaciones no se mantuvieron con los
tiempos de residencia mas bajos (Fig. 4.12).

La produccién maxima de Ha2S (84 L/m°d) se obtuvo cuando se
alimenté el agua residual sin diluir y manteniendo el tiempo de
r‘esidencaa de 10 horas. El volumen producido de este gas fue menor
a 20 L/m"d, para las concentracliones inferiores al 50% y en todos
los tiempos de residencia, Se alcanzé una cantidad minima de H2S
con un tiempo de residencia de 26.7 horas, para las cinco
concentraciones. Cuando la dilucién del agua, residual fue de 10%
la produccién de H25 estuvo abajo de 3 L/m°d y para tiempos de
resédencia de 26.7 y 40 horas, los valores fueron menores de 0.5
L/m°d (Fig. 4.13).

Los volimenes de Hz2S producidos utilizando esta agua residual, son
inferiores a las concentraciones consideradas como inhibitorias
para las Dbacterias metanogénicas (Puhakka et al., 1985;
Switzenbaum, 1988).

Potencial de hidrégeno (pH).

El ambito de pH del influente para esta Fase 2 de la primera
etapa, se mantuvo entre 6.00 y 7.9. Asimismo, el pH del efluente
fluctuaba entre 6.85 y 7.4. Se puede observar que cuando el pH del
influente era de superior a 7.4, el mismo proceso anaerébio lo
llevaba al #4mbito entre 6.95 y 7.4. Este capacidad de
amortiguamiento, también se observa. con los valores de pH
inferiores a 6.95. Las variaciones mayores se presentaron cuando
el tiempo de residencia hidraulico fue de 16 horas (Fig. 4.14).

Estos resultados establecen una relacién entre la productividad
del gas y la eficiencia de remocién de la carga organica. Sin
embargo, la eficiencia de remocién estd todavia en un éambito
adecuado si al tratamiento anaerébio se le considera como una
primera etapa dentro de un sistemo de tralamiento integral

~z ={anaeroblo-aeroblo, por -ejemplo).
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Tabla 4.4 Resultados promediados de carga. . orgénica .disuelta
" aplicada’ ‘de’ la Fase 2 (condiciones pseudo-permanentes) de la
primera etapa.

Tiempo de Duracién Carga organica disuelta
Reactor residencia
(horas) (dias) (mg DBO/L) (mg DQO/L)
M-1 10 8 430 838
10 3 1180 1843
10 4 2430 3853
10 5 3750 5508
10 3 45390 7204
11.43 5 440 754
11.43 3 1125 1683
11,43 [ 1180 3418
11.43 [ 2755 4948
11.43 3 5265 8041
i6 5 440 819
16 5 980 1616
16 3 2205 3730
16 5 3450 4739
16 3 4960 7414
M-2 26.7 4 885 1193
26.7 6 1185 1690
26.7 6 2380 3367
26.7 6 3475 5254
26.7 6 4960 7482
40 10 430 734
40 7 1145 1722
40 7 2405 3505
40 7 2573 4803
40 7

4310 6518
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Table 4.5 Resultados obtenidos durante la Fase 2 (condicliones
pseudo-permanentes) de la primera ctapa.

TRH DQO DBO coT S04~ at”
(h) Inf. %Rem Inf. YRem Inf. ¥%Rem. Inf. %Rem.. Inf. %Ret.
conc. conc. conc. conc. conc.
{mg/L) (mg/L) {mg/L) (mg/L) (mgsL)
Reactor M-1
10 838 74 430 69 146 58 107 72 189 2.1
10 1843 80 1188 92 480 70 126 23 345 21.2
10 3853 81 2430 g4 1438 79 242 83 561 45.6
10 5508 82 3750 95 1204 74 381 95 4867 14.6
10 7203 82 45380 94 2687 75 4380 96 1020 69.7
11.4 754 82 440 87 211 47 107 4 200 0.0
11.4 1693 79 1125 96 400 77 183 63 340 . 8.8
11.4 3418 B8O 1180 88 1005 83 248 46 550 29.5
11.4 4848 78 2755 898 1781 75 325 g2 720 51.3
11.4 8041 83 5265 a3 2718 84 376 97 1130 85.7
16 818 74 A4 S3 273 83 112 5 210 8.0
16 1606 78 980 g1 567 75 174 40 339 14.5
16 3730 83 2205 g5. 1205 85 232 62 510 35.5
16 4738 89 3450 96 1801 70 258 S0 766 75.1
16 7414 B2 4960 a3 914 45 287 73 1050 69.2
Reactor M-2
26.7 1183 67 885 6 314 77 144 34 257 5,5
26.7 1680 79 1158 11 616 77 178 44 308 9.1
26.7 3741 82 2380 94 1360 80 277 52 582 46.1
26.7 5254 84 3475 97 1848 86 287 92 799 69.7
26.7 7482 70 4960 75 2654 60 287 2} 1050 33.3
40 734 63 430 42 146 33 107 (-) 189 18.5
40 1722 67 1145 g7 705 81 144 16 316 11.0
40 3505 74 2405 98 1390 83 285 43 587 1301
- A0 - 4803 3G 2570 g2 1961 88 365 20 700 14.3
40 6518 ‘83 4310 885 2365 83 385 83 1000 68.2

. o . ¥
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Tabla 4.6 Composici6n del blogas en la Fase 2 (condiciones
pseudo~permanentes) de la primera etapa.

produccién produccién produccién produccién productividad

TRH deaBi ogas de CHa de CO2 de HeS de Biogas
(L/m”d) PTN % % % (L/kg COD)
Reactor M-1

10 516 83 6 0.54 588
10 1327 86 10 0.88 377
10 2699 84 13 0.90 370
10 4126 81 16 1.40 381
10 5389 80 - 18 1.49 382
11.43 612 84 7 0.47 750
11.43 1039 86 10 0.94 372
11.43 2205 81 15 0.71 401
11.43 3462 70 18 1.65 427

11.43 5269 74 . 19 1.41 3757
16 400 79 10 0.47 485
16 876 77 12 0.94 464
16 1935 78 15 1.04 417
16 2640 77 16 1.18 371
16 3703 76 19 1.41 407

Reactor M-2

28.7 2885 80 10 0.05 400
26.7 443 84 10 0.02 408
26.7 1014 82 14 0.05 369
26.7 1383 82 17 0.05 345
26.7 1915 78 . 20 0.329 405
40 ., 165 76 10 0.0 589
40 266 80 5] c.1 386
a0 857 84’ .13 0.085 421
40 - 1028 82 15 0.94 447
40 1317 76 20 0.61 407

100



4.2 Segunda etapa

Los resultados que se tienen para la segunda etapa, solamente
corresponden a la Fase 1 (Puesta en marcha). El agua residual
estaba muy diluida y la produccistn de gas fue muy baja. Sin
embargo, se trabajé con esta agua, debido a que cra de una faobrica
mexicana de papel reciclado, que deseaba cerrar a mediano plazo el
circuito de agua. Los resultados que se presentan a continuacién,
son datos promediados. En los Apéndices se encuentran los datos
que se obtuvieron directamente en el laboratorio.

El reactor utilizado en esta etapa, se denominé M-3.

4.2.1 Fase 1. Puesta en marcha.

El reactor M-3 se alimenté tembién después de tres dias de haber
estado cerrado, con "aguas blancas" sin diluir. La concentracién
de materia organica era mas baja que el agua que se habia
utilizado para la Fase 1 de la primera etapa. La caracterizacién
de esta agua se presenté en el Capitulo anterior.

Es importante mencionar nuevamente, que la variabilidad del agua
residual que se us6 en esta segunda etapa, asi como su baja
concentracién de materia organica (inferior a 1.1 g de DQO/L),
provocaron muchos problemas funcionales en el reactor. La
presencia de blocidas y detergentes ocasionalmente presaentes en
las aguas residuales, también entorpecieron la operacién del
sistema., Desafortunadamente, la adicién de estas sustancias no se
notificé al laboratorio y no se pudieron tomar las medidas
preventivas necesarias. En la Tabla 4.7 se indican con asteriscos,
los periodos en los fue necesario re-establecer el sistema.

La remocién de las sustancias organicas disueltas en el reactor
M-3, se vari6 entre 35% y 75% para DQO; de 50% a 70% para DBO; y
desde 55% hasta 7%% como COT. La carga inicial de materia orgénica
fue de 0.062 kg/m°d. (Tabla 4.8).

Transcurridos 90 dias de operacién y debido a la presecia de
sustancias tensoactivas en el agua residual, la parte exterlior de
la biopelicula se dafié completamente. Debido a esta situacién, se
inicié nuevamente la etapa de puesta en marcha. La remocién de DQO
volvié a alcanzar valores similares a los que ya se tenian
anterformente (70%). La estabilizacién de este reactor en cuanto a
remocién de meteria oigéanica no fue totalmente posible, durante la
" duracién de la investigacién, como se ilustra en la Fig. 4.3.

La carga organica de esta agua residual es de casi diez veces mas
baja que el efluente estudiado en la primera etapa. Sin embargo el
contenido de sulfatos en el agua residual mexicana era
proporcionalmente mayor al que tenia el agua residual alemana (la
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relacién DQO/S0s es menor a 10 g/g). De acuerdo a Lettinga(1986),
el HeS producido como un resultado de la reduccién de los sulfatos
puede tener efectos inhibitorios para la bacteria metanogénica.

Estos resultados muestran que el sistema anaerobio, no es
tan eficlente parra aguas residuales diluidas como lo es para aguas
residuales concentradas de esta naturaleza (aguas blancas de la
fabricacién de papel).

De la misma manera, la presencia de sustancias quimicas
desconocidas ajenas al mismo proceso de fabricacién del papel
provocan la inestabilidad y aun 1a destruccién de los sistemas
anaeroblos. En caso de optar por un proceso blolégico, se debe de
suyprimir el uso de sustancias quimicas para la limpieza de la
maquinaria o sus partes. En caso de ser Imprescindible su
utilizacién, se requerirad desviar esa corriente de lavado hacia
otro proceso de purificacién. Jopson (1986), ya habia dado algunas
recomendaciones a este respecto, asi como Rosen y Gunnarson
(1986).

La produccién de gas en esta Fase 1 de la segunda etapa fue muy
baja (Tabla 4.9). La composicién del gas no se pudo medir con el
equipo Orsat. Un poco antes de que se presentara el problema del
agua residual contaminada con dete{gentes, la produccién de gas se
increment6 hasta alcanzar 100 L/m"d. Sin embargo, una vez que se
re-establecié el sistema, no se volvié a alcanzar este valor Fig.
4.3).

La concentracién de calcio también result6é baja en eesta agua
residual comparada con la utilizada en la primera etapa.
Consecuentemente, su precipitacién no presenté un problema real,
aungue la presencia de sales de calclo si se apreciaba en las
tuberias que llevaban al agua tratada.

La Fig. 4.15 muestra el estado final de unoc de los reactores. La
corrosién sobre las partes netédlicas sc ponc de manifiesto. Asi
mismo se aprecia la presencia de las incrustaciones de las sales
de calcio. El color de la biomasa en tonos grisaseos sobre el
material de relleno también se observa en estas figuras.

La cuantificacién de la biomasa por diferencia de peso, es decir,
pesar el reactor antes y después de haber trabajade con ¢é1 no
parece ser un método valido para este tipo de agua residual,
debide =2 que locs  compucstos de  calcio van a  interferir
significativamente. Por esta razéon, es mas conveniente considerar
un balance de materia. En el Apendice 3 se propone un método para
cuantificar el carbono presente en la biomasa utilizando los datos
que se obtuvieron en este estudio, especificamente con los datos
de la Fase 2 de la segunda etapa.
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Los microorganismos presentes en la biomasa y en el efluente de
los reactores, se obsevaron al microscopio Fig. 4.16. E] aumento
que se alcanzé fue de 1545 veces. La blomasa presenta una gran
cantidad de baclerias de forma esférica y también algunas en forma
alargada, Les manchas obscuras son.de blomasa  mezclada con los
compuestos de calclo.

. De acuerdo con Heinz (1888}, las bacterias en forma de esferas son
"metanosarcinas” y las de forma alargada son metanotrix. FEsta
identificacién se realizé solamente, comparando las fotografias
con otras tomadas por el mismo Heinz (1888), pero de bacterias que
habian crecido en reactores anaerobios alimentados con aguas
residuales de la industria cervecera.

Tabla 4.7 Datos promediados obtenidos para la Fase 1 (Puesta en
marcha) de la segunda etapa.

Tiempo de Duracién Carga organica disuelta
Reactor residencia

{horas) (dias) (mg DBO/L) (mg DQO/L}

M-3 70 28 252

60 18 333

30 25 798

80* 12 115 287

58 11 380 530

100* 10 395 797

40 10 735 848

33 17 380 734
24 37 718(7) 541(?)

go0* 46 170 484

* Se re-establecié el sistema empleando la misma solucién de
inoculacién.
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Tabla 4.8 Resultados obtenidos durante la Fase 1 (Puesta en
marcha) - de la segunda etapa.

++

TRH remocién remocién S0s~ Ca cot
(h) de DQO de DBO Infl. %Rem. Infl. %Ret. Inf'l. %Rem.
‘(promedio) (promedic} - conc. conc; - conc.
en % en % (mg/L) (mg/L) {mg/L}
Reactor M-3

70 69.69 ~ 240.00 34.9 - - - -
60 44.93 - 175.20 24.37 - - - -
30 62.84 - 237.90 44.26 - - - -
80* 33.82 57.1 174.00 5.7 - - 187 68.73
58 53.70 54.0 250.90 47.6 neg neg 375 55,50

100* 67.19 70.0 260.30 16.3 164 5.8 411 71.05
40 48, 41 - 175.20 69.8 189 8.7 - -
33 51.857 27.0 374.00 54.6 - - - -
24 52.22 49.0 207.40 16.7 131 13.0 - -
So* 73.67 69.8 259.2 24.2 146 2.0 T - -

¥ "Se re-estableclé el “sistema empleando Ia misma solucién de
inoculacién.

Toblz 4.2 Cemposiclén del gas en 1a Fase 1 (Puesta cn marcha) de
la segunda etapa.

TRH Produccién produccién produccién produccién productividad

(h) de giogés de CHa de CO2 de HaS de Biogas
(L/m”d) PTN % % 4 (L/kg DQO}
Reactor M-3
70 9.09 105.70
60 24.74 30.93
30 101.63 147.289
80* 8.03 127.46
58 21.95 53.02
100* 7.66 40.11
40 29.44 57.83
33 31.25 . . SR 28,42
24 28.95 - - - 0.43 54.93
80" 9.14 : : - 0.043 66. 2

* Se re-establecié el sistema empleando la misma solucién de
inoculacién. :
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Fig. 4.15. a) Incrustaciones de sales de calcio sobre las partes
metdlicas de un filtro anaerobio.
b) material de empaque sin Y con biomasa.
c) Vista de la parte superior del reactor abierto al
final de la experimentacién.
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ANAERORIC FILTER, EFFLUENT. i%as

Fig. 4.16. a) Biomasa del reactor M-2 vista al microscopio
b) Efluente del filtro anaerobio visto al nicroscopio.
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CAPITULO 5
CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

De acuerdo a los experimentos llevados a cabo en este irabajo, se
pueden hacer las siguientes conclusiones y recomendaciones:

1. El tratamiento de aguas blancas de alta y baja carga orgénica
procedentes de fabricas de papel, se puedo realizar con reaclores
anaerobios empacados de flujo ascendente, a diferentes tiempos de
residencia hidréulicos. La mayor carga organica inicial disuelta
da la maxima efliclencia de remocién a diferentes tiempos de
residencia hidraulicos. Este valor es de 80% con tiempos de
residencia bajos.

2. Las aguas blancas de baja carga, no son adecuadas pdara tratarse
con este sistema, y por lo tanto, conforme se vayan cerrando los
circuitos de agua en las plantes productoras de papel, este
proceso de tratamiento ge recomendarda mas para depurar los
efluentes liquidos.

3. La produccién de blogas (y de metanc), cs preporcional a la
carga organica inicial medida como DQO, DBO o COT.

4. Las concentraciones de calclo y sulfatos, contenidas en las
aguas blancas estudiadas por este sistema no se pueden considerar
un problema. La precipitacion de compuestos de calcio en las
tuberias de plastico y las incrustaciones sobre las superficles de
acero inoxidable, si se pusieron de manifiesto. Se suglere un
pre-tratamiento de tipo fisicoquimico para separar el calcio del
agua residual a tratar.

5. El 4cido sulfhidrico que se formé durante el proceso anaerobio,
tienen concentraciones cercanas al 1% del total del bilogas
producido. Considerando la cantidad total generada, este gas no
representard un problema para su disposicién, ya que se puede
pasar este efluente gaseoso por una torre de lavado para
solubilizar el compuesto de azufre.

6. lLos datos que se obtuvieron, se analizaron mediante ecuaclones
empiricas y modelos referidos en la literatura. Las correlaciocnes -
que se obtuvieron para cada uno de ellos son de mas del 80%. Solo
en pocos casos se eliminaron algunos valores experimentales para
hacer los ajustes de estas ecuaciones.
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7. En el caso de que se opte por este sistema biolégico para
tratar a las aguas blancas procedentes de un circuito cerrado, se
debe de eliminar el uso de biocidas y detergentes para la limpieza
de las maquinas. En el caso de que no se pueda eliminar la
utilizacién de estas sustancias, la corrlenle conlaminada se debe
de desviar y tratar por separado antes de integrarlz nuevamente al
proceso de fabricacion de papel.

8. Los datos obtenidos en este experimento a nivel laboratorio,
podrian servir de base para futuros estudios de simulacién de
procesos anaeroblios, que utilicen reactores empacados de flujo
ascendente alimentados con cualquier otra agua residual de la
misma fabricacién de papel y celulosa o de alguna otra industria.
la ganancia seria en tiempo y en la disminucién de los costos de
la investigacion.

9, El intercambio de experiencias entre 1los grupos de
investigacién de los diferentes paises, que tienen interés en
resolver los problemas de contaminacién debidos a los efluentes
industriales, se debe de continuar fomentando mediante proyectos
internacionales e inter-institucionales, como el presente.
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APENDICE 1

'DETERMINACION DE LA DEMANDA QUIMICA DE OXIGENO OBTENIDA: MEDIANTE
DOS METODOS ANALITICOS

La determinacién de la Demanda Quimica de Oxigeno (DQO), se
realizé mediante dos métodos de andlisis. El método fotométrico no
estad normalizado en las técnica analfticas avaladas por las
agencias de Estados Unidos de América (APHA, AWWA, WPCF), sin
embargo es el que se utiliza en el laboratorio del Instituto de la
Universidad de Darmstadt.

En los laboratorios de la Universidad Nacional Auténoma de México
se realiza la determinacién de DQO por el método volumétrico que
aparece en los métodos normalizados para andlisis de agua y aguas
residuales reconocido por las agencias de Estados Unlidos de
América (APHA, AWWA, WPCF). Esta técnica de andlisis es la que se
utiliza en todos los laboratorios mexicanos.

Se sometieron a analisis 22 muestras empleando los dos métodos
analiticos con el fin de observar si existia una diferencia
estadistica significativa entre ambos.

A continuacién se presentan los resultados obtenidos por los dos
métodos analiticos.
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Nimero de muestra Método

Fotométrico Volumétrico
1 1620 1634
2 3680 3084
3 3925 3576
4 1755 1970
5 1275 1080
6 3269 3048
7 3429 3168
8 2085 1944
] 1307 1248
10 3285 2760
11 3429 2582
12 1948 1680
13 11892 984
14 25872 2640
15 3203 3504
16 1622 1680
17 B840 984
i8 3077 2994
19 3928 s 3636
20 1723 1687
21 1022 S34
22 1855 1654
— n
d = 1/n [ dy = (1/22}(3417) = 155.32
J=1
. 172
n n 2
Sa = 121 ds® - ﬁ(jl'.ldl ) | = 270.53

to=d /(Se/¥n ) = 0.027
Ho=pl=p2 Hxnplapz
Tl te ] >t ez n~1 - too.os, 20=-1:7216
0.027 < 1.7216 por lo tanto Ho : M d = 0O no se puede
rechazar. .

Esto es, no hay evidencia estadistica significativa que indique-
que los ‘dos métodos de andlisis den diferentes resultados.
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APENDICE 2

RESULTADOS QUE SE OBTUVIERON EN EL LABORATORIO DURANTE

LAS DOS ETAPAS EXPERIMENTALES
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Tabla 1. Datos de los reactores M~1 y M-2 Fase 1 (Puesta en
marcha) Primera etapa.

R e 8 ¢ t o r H-1 R e ma © t o I M.
Feche hore int, inf. Eftuents Lectura Volumen Gasto Eftuents Lectura Volumen Gotto
[ 4 5 B ¢-31 (= de gss  de gez X det gas del gas
LS (L/add)  (ml/h) o (L/m3d)y  (mL/n)
30.05 - 7.40 . 7.30 788 209
31.05 . 6.75 - 7.% &3 216
01.06 6.90 6.50 7.40 g %0 7.30 584 200
02,06 6.70 6,40 6.70 s 80 7.30 595 207
05.06 5.90 6.40 7.30 360 113 80 7.30 14040 438 185
07.06 7.30 6.40 7.30 1366 170 80 7.30 4420 555 7.
08.06 - - 7.30 1350 72 B4 7.30 4500 575 180
09.06 6.90 6.50 7.30 1350 e 80 7.30 4560 564 in
10,08 - 6.40 7.30 1450 78 » 7.25 47808 285 219
13.05 6.8 6.70 7.25 2440 103 84 7.30 10540 442 195
14.06 7.00 6.60 7.30 2890 363 76 7.30 6150 770 200
15.06 6.80 6.50 7.20 1380 m 92 7.2 4598 4 i34
16,08 6.80 6.50 7.20 2490 n 80 7.® 6320 790 182
20.06 6.50 6.40 7.20 8560 268 80 7.20 26230 781 200
21,08 6.90 6.40 7.20 2090 259 7 7.20 5770 714 143
22,06 6.70 6.40 7.5 2110 264 80 7.2 6610 826 1420200}
23.06 6.80 6.40 7.30 2140 270 Iad 7.30 6450 840 946 . i
24,06 7.20 6.30 7.30 2810 323 50 7.5 7630 946 192 :
37.06 6.60 6.50 7.20 7s70 37 84 7.3 20560 860 250 :
28.06 6.70 6.50 7.25 2500 302 7% .20 5980 723 188 :
29.06 6.70 6.40 7.20 2340 292 76 7.2 5720 73 22
30,06 8.40 6.40 7.20 200 g 55{160) 7.3 600 412 2U0(308)
o1.07 6,80 6.40 7.20 44350 586 192 7.8 8410 1051 288 '
86,07 6.80 6,70 7.15 16640 694 120 7.2 25830 1076 2458 :
05.07 6.80 6,60 7.20 6230 748 180 7.0 10640 1279 s - !
06.07 6.70 6.60 7.25 6600 843 176 7.2 9800 1251 290 i
07.07 8.70 6.50 7.25 6180 789 160 7.20 9540 1218 280
08.07 6.60 6.30 7.25 6490 795 178 7.20 8280 1014 255
n.o7 - 6.40 7.15 14620 609 170 .20 16210 &7 300
12.07 6.50 6.40 7.25 7130 [ 176 7.20 7390 924  280(400)
13.07 6.70 6.20 7.35 7750 943 188 7.30 12340 1501 416
1,07 £.40 6.40 7.30 750 97 182 7.30 12250 1573 444 |
15.07 6.60 6.30 7.25 8510 974 180 7.25 14280 1737 32 -
18.07 6.40 6.60 7.20 24100 1004 196 7.5 4780 1846 432 !
19.07 6.80 6.50 7.20 7870 984 184 7.8 14530 1816 444
20,07 6.80 6.50 7.30 8100 1030 184 7.20 15580 1982 <20 :
21.07 6.50 6.40 7.20 8100 92 170 7.20 16610 2034 400 ;
22.0? 6.50 6.40 7.20 7800 965  180¢229)  7.20 16600 2053  460(520) !
25,07 6.40 6.40 7.20 25850 - 092 185 7.20 52660 2225 420
26.07 6.60 6.40 7.28 L) wre  zeog2ess TS 3700 2083 Douers
27.07" &.70 6.40 7.20 10820 1356 235 7.30 17690 2258 &9
28.07" 660 830 7.2 im0 BT 265 7.6 s 2182 <88
.07 8.30 6.20 7.20 11610 1451 273 7.20 18360 2295 531
01,08 8,20 - T.20 34260 1437 390(3<5)  7.20 56920 2380  645(51D)
02,08 6.50 6.30 7.20 15030 1859 138 7.20 1370 2315 508
03.08 6.40 - 7.20 14200 1757 356 7.20 16470 2038 600
64.08 &.60 6.70 7.25 12950 1619 320 7.20 13970 1746 600 (420}
0s.08 4,70 - e 13220 - 1903 380 r.20 16750 2093 500
04.08 7.50 6.60 7.2 41260 1715 340 7.20 46650 1939 523
09.08 6.70 - 7.20 4150 178t 304 7.30 17580 2273 508
10.08 £.60 6.50 7.20 12800 1600 288 7.20 15540 1943 460
15.08  09:00  4.70 8.70 7.20 ©w8T0 1672 270 7.20 81490 2037 535




Tabla 1. (continua)

R ¢ & ¢ t o r M- R & a ¢ t o H-2
Fecha kora inf. Int, Efiuvente Lecturs volumen Gasto Efluente lectura Volumen Gaste
L MY P2 o del gz st gas it ol wab  Cul s
18 (L/e3d)  (mish) o, (L/s3d) {mL/h}y
17.08 11:45 7.00 6.70 7.20 12520 1404 333 r.20 16830 1887 573
18.08 08:30 6.60 - - 12870 1888 - - 14060 2043 -
19.08 11:30 - - - 15500 1722 - - 18450 2050
22.08 08:30 6.69 6.70 7.20 34330 1493 250 7.20 46310 2014 440
23.08 09:00 6.80 - - 9400 1151 290 - 10590 1297 470
24.08 09:00 7.00 6.60 7.20 9650 1206 300 7.20 12710 1589 464
25.08 09:00 6.80 - - 11500 1438 n - 16470 2059 736
26.08 09:00 7.30 7.40 7.20 470 934 275(349)  7.20 14250 1781 528(718)
29.08 09:00 6.90 6.50 7.20 31630 1318 333 7.15 47460 1978 [7Y4
30.08 09:00 6.60 - - 9780 1223 334 - %R0 1840 65%
31.08 09:00 6.80 6.50 7.20 a8%0 1111 318¢355)  7.20 13970 1746 618(755)
01.09 08:45 4.50 - 7.20 9670 122y 355(382) 7.20 14270 1803 755
02.09 09:00 4.80 6.40 7.25 10960 1355 382 7.20 14850 1838 734
05.09 09:00 7.10 6.60 7.20 33660 1403 382(480) 7.20 45000 1875 822
05.09 09:00 .60 - 7.20 14010 1751 496 7.20 14340 1793 826
07.09 09:00 6.90 6.70 7.20 13180 1648 458 7.20 14710 1839 820
' 08.09 49:00 6.70 - 7.20 13760 1720 - 7.25 15960 1995 -
09.09 09:00 4.85 6.40 7.20 12610 1576  458(500) 7.25 15920 18920 775¢289)
12.09 09:00 6.40 6.35 7.20 54020 225% L34} 7.20 59520 2480 740
13.09 09:00 6.40 - 7.30 17520 2190 A95(600) 7.20 20250 2531 642
14.09 09:00 6.50 6.40 7.30 18730 2341 600 7.30 20760 2595 7
15:09  09:00  6.50 . 7.25 19730 24 520 7.28 0890 At £254000)
16.09  09:00  6.60 6.4 7.2% 18590 2326 485(623) 7.20 14540 1818 950
19.09 09:00 6.55 6.35 7.20 73940 3081 547 7.25 45550 2731 917
20.09 09:00 6.50 - 7.20 26960 3370 534 7.20 30380 ams &s0
21.09 09:00 6.50 ' 6.40 7.10 18880 2360  437¢403) 7.20 31700 3983 873
22.00 09:00 6.45 - 7.15 19300 24613 &N 7.25 34080 4260 800
23.09 09:00 6.50 6.70 7.15 18550 2450 623 7.30 32420 4053 1048
28.00 10:00 6.80 - 7.20 55870 2296 500¢580) 7.20 90250 e 850¢1036)
27.09 09:00 .80 6.90 7.30 20320 2650 580 7.30 29940 3905 1036
28,09 09:30 .90 6.75 7.25 21510 2634 51577y T.20 22440 2748 1050(1260)
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Tabla 2. Datos de reactor M~1 Fase i(Puesta en
Primera etapa.

marcha)de la

focha

01.06
02.0%
05.06
07.06
09.06
10.06
13.06
14.06
15.06
16.06
20.06
21.08
22,08
23.06
24.06
R7.06
28.06
29.06
30.06
a3.07
04.07
05.07
C4.07
o7.07
08.07
1.07
12.07
13.07
14.07
15.07
18.07
19.07
20.07
21.07
22.07
25.07
25.07
2r.07
28.07
29.07
01.08
Oz.08
03.08
04.00
05.08
08.08
.08
10.08
11.08
12.08
15.08
16.08

Doo
int,
oL

3.5

3.1
31
3.8
3.4
1.6
3.5
4.0
w6
4.1
4t
X
4.3
w0,
3.7
3.6
3.4
3.6
3.7
15
3.3
4
4.0
3.8
3.5
4.5
PR
W4
%
(R
LK
8
5.0
w9
.6
5.2
4.2
4.1
3.9
«3
3.9
40
6.4
3.9
4.0
&1
4.0
X ]
3.6

oo beo
a¥luente resmcien
(w/ls {a)

1.8

2.1

1.9 45.7
1.6 563
1.7 4.3
1.5 $1.6
2.4 .7
1.4 52.9
1.0 50.0
1.6 54.3
1.6 60.0
1.4 60.0
1.7 58,5
1.5 83,4
1.4 65,9
1.2 2.0
1.0 5.0
1.2 8.0
0.9 7s.0
1.1 67.4
1.2 &6.7
1.3 4.9
1.1 68,6
0.9 3.4
1.1 .2
0.8 81.3
0.9 76.8
0.8 76.9
0.9 £80.¢
0.6 81.6
0.7 84,5
0.7 82.4
0.8 81.5
0.9 76.7
1.1 .5
0.9 81.6
0.7 84.9
0.8 8.6
0.8 84.4
0.4 81,9
0.9 7.0
6.9 76.2
0.8 51.9
1.1 73.5
0.9 .
0.80 80.0
0.70 a1.é

1] boo volumen Produc. esp. Tlespo de
corpa  degrodods de gae de gas retencion
tre/ed)  (ka/no-d) (L/n3-d) ({9473} hidraulice

thores)

100

100
0.64 0.3¢ 13 297 100
0.84 B.45 170 370 160
0.73 0.32 172 538 100
0.7+ 0.38 178 468 100
0.86 0.36 102 283 100
0.82 0.43 361 840 100
0.85 0.43 in 398 100
0.84 0.46 n 876 100
.95 0.53 268 L62 100
0.96 0.58 259 L1y 4 100
0.98 0,57 264 463 100
0.98 0.82 270 436 100
0.90 0.65 323 497 100
1.03 0.74 37 128 100
0.96 0.72 302 419 100
0.89 0.80 292 487 100
0.86 0.65 321 494 102
1.63 1.10 556 506 50
1.73 115 694 603 50
1.78 1.6 748 50
1.£48 1.15 a3 7 B4
1.68 1.23 789 64 50
1.97 1.44 95 552 56
1.92 1.56 609 390 50
1.82 1.40 ;5 636 50
1.68 1.29 943 3 50
2.1¢& 1.74 w7 573 50
2.16 1.76 94 553 50
2.1t 1.78 1004 564 50
2.27 1.87 984 526 50
2.2t 1.82 1030 572 50
2.1 1.62 92 812 50
2.59 2.0 965 480 50
2.70 2.20 1092 496 50
3.68 3.2 1048 33 32
3.45 2.85 1356 476 32
3.00 3.29 1323 402 32
1.5 2.58 1454 562 32
4.31 3.41 1237 L0 3;
4.10 3.12 1859 598 2
4.52 5.7 1757 473 o
4.10 - 1619 - 23
4.20 3.09 1903 519 25
4.62 3.65 1715 70 23
4£.01 - 1783 - 27
3.60 2.88 1600 558 7
3.70 . - L.
3.60 - - -
3.08 2.5 w72 886 27
3.2 - 1524 - 27

ooo
degradada
{mo/L)

1.6
1.9
1.4
1.6

1.8
1.8
1.8
2.4
2.4
2.4
2.6
a7
3.1
3.0
2.5
2.7
2.3
2.4
2.4
2.4
2.6
3.0
3.3
2.9
2.7
3.4
3.7
3.7
3.5
3.3
3.0
3.7
2.8
4.2
3.8
4.4
3.4
.2
3.0
3.5
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Tabla 3. Datos de reactor M-2 Fase 1 (Puesta en marcha) de la
Primera etapa.

F fecho [T5) 000 000 00 500 Volumen Produc.esp. Tiempo de (5
inf. efluente remocion carga degradada de gas de gan retencion degradada
to/L) (/L) (x) tkg/t)  (kg/m3d)  (L/m3d)  (L/kg)  hidraulics (/L)

(horas}
01.06 1.3
02.06 1.3
06,08 3.6 1.2 6.7 2.1 144 438 304 40,0 2.4
07.06 3.5 1.3 5.7 2.10 1.38 553 40 40,0 2.3
09,06 35 1.0 Tié 2,10 1.50 564 376 40.0 2.5
10.08 3.4 0.9 IS 2,04 1.50 585 3% 40.0 2.5
13.06 3.1 1.8 51.6 1.86 0.96 462 460 40.0, 1.6
14,06 3.9 1.1 71.8 2.3 1.68 770 458 40.0 2.8
. 15.06 3.7 1.2 7.6 2.22 1.50 568 v 40,0 2.5
16,06 3.9 1.2 7.8 2.3% 1.68 ™0 470 40.0 5.3
20,06 4.1 1.2 70.7 2,68 1.74 761 437 40.0 2.9
21,06 4.1 1.3 3.2 2.46 1.80 tall 397 40.0 3.0
22.06 4.1 1.3 63.3 2.46 1.68 826 492 40.0 2.8
3.06 4.1 1.4 65.9 2.46 1.82 840 519 40.0 2.7
24.08 £.2 1.1 3.8 2.52 1.8 946 509 40,0 3.1
27,06 37 1.2 87.6 2,22 1.50 840 s73 £0.0 2.5
28.06 3.5 1.0 1.4 2,10 1.50 723 482 40.0 2.5 :
29.06 3.0 1.2 60.0 1.80 1.08 3 850 40.0 1.8
30.08 3.2 1.3 59.3 t.92 1.1 815 715 40.0 1.9
01,07 3.1 1.1 8.5 2. 1.80 1051 584 26.7 2.0
0s.07 3.7 1.3 4.9 3.33 2,16 1076 498 26.7 2.4
05.07 3? 1.4 2.2 3.33 2.07 1279 418 26.7 2.3
06.07 4.2 . 1.3 €9.0 3.78 2.6 1251 <70 2z, .7
" or.o7 4.1 1.5 53.1 3.69 1.96 1213 &21 26.7 2.6 N
03.07 3.9 1.3 8.7 3.51 2.34 1014 433 26,7 2.6
11.07 3.8 0.9 5.8 3.42 2.5% . 675 261 26.7 2.9
12.07 35 1.6 54.3 3.15 1.7 924 540 26.7 1.9
13.07 4.5 1.3 n.t 5.40 3.84 1501 k2] 20.0 3.2
1%.07 4.5 1.4 8.9 5.40 3. 1573 423 20.0 3.1
15.07 4.6 1.1 76.1 5.52 4.20 1”7 414 20.0 3.5
18.07 4.5 .8 $1.6 5.40 441 1846 423 14.0 3.7
19.07 41 1.1 .4 5.30 3.a3 1316 603 6.0 3.0
20.07 3.9 1.2 68,5 5.03 3.45 982 750 16.0 2.7
21.07 4.8 1.5 9.8 6.19 4,32 2034 471 16.0 3.4
22,07 5.1 0.8 3.5 6.58 5.49 2053 374 16.0 &.3
25.07 4.9 11 m.2 6.32 4.94 2225 450 14.0 3.8
26.07 &.9 0.9 81.0 7.35 5.95 2063 347 16.0 4.0
27.07 4.6 1.2 3.3 .90 5.06 2258 446 16.0 4.0
28.07 s.2 1.0 . 80.4 7.80 6.27 2132 340 16.0 4.2
29.07 4.2 1.1 3.8 6.30 4.85 2295 494 16.0 3.1
01.08 4.1 1.2 T0.7 6.15 4.35 2388 549 1%.0 2.2
Ge.08 3.9 1.4 6.1 5.85 3.7 2318 617 18.0 25
03.08 4.3 1.2 nA &.45 4.65 2038 438 16.0 3.1
04,08 3.9 - - 5.85 - 1746 - 18.0 -
05.08 4.0 1.7 58.8 6.00 3.53 2093 293 16.0 2.35
08.08 44 1.2 3.4 6.60 4,84 1939 400 16.0 3.23
0%.08 3.9 . - 5.85 - 1781 - 16.0 -
10.08 4.0 1.0 7.0 4.00 4.50 1600 356 16.0 3.0
1.0 4. - - 6.5 - - - s -
12.08 4.0 - - 6.00 . - - 16.0 -
15.08 3.7 1.36 £3.2 5.55 3.5 20.37 580 16.0 2.3

126



Tabla 4.

patos de la DQO del

en marcha de la Primera Etapa

influente y efluente

Fase 1 (Puesta

Fecha

01.06

02.06

06.06

07.06

09.06

10.06

13.06

14.05

15.06

16.08

20.08

21.06

2206

23.06

24,08

27.06

28.08

29.08

30.06

01.07

04.07

2.7

€5.07

07.07

08.07

DoO  promedio  DOO ef.
inf. 00O Inf.
(mg/L)

(mg/L)

(1) 3680
{2) 3725
(1) 3289
(2) 3489
(1) 3285
(2) 3429
() a5
{2) 3203
1) 3077
(2) 3928
(2) 2920
1) 3125

(2) 4420
1) 3640
€2) 3500
(1) 3165
@) 3180
€1y 3040
(2) 3620
(1) 3165
(2) 3180
(1) 3015
12) 3355
(1) 3890
(2) 4250
1) 3125
(2) 4020
RPEA
(2) 4575
(1) 3550
€2) 3750
1) 4015
2) 4413
1) 4150
(2) 3485

3597

3357

3000

31450

3928

3023

3813

3980

4085

4318

3738

4125

4300

4030

3333

3110

3403

3098

4243

4083

L83

N-1

(=g/L)

1948
1622
1723
1540
2070
1635
1780
1580
1620
14635
1685
1540
1445
1200
1020
1200

880
1138
1165
1335
1070

930

1050

D00 ef.

K-2

{mg/L)

1275

1304

ne2

192

1022

940

1530

1090

nrs

1105

168

1070

1305

1375

125

1195

1025

1195

1265

110

1255

1408

1300

s

1300

fecha

11.07
12,07
13.07
14.07
15.07
18.07
19.07
20,07
23.07
22,07
25,07
26.07
27.07
28.07
29.07
01.08
02,08
03.08
04.08
05.08
03.08
09.08
10.08
11,08
15.08

16.08

000
inf.
(ma/L)

[33]
@)
(4]
@)
)
@)
(&)
2)
(23]
@
[3}]
(3]
($3]
@)
m
@)
)
€2}
[§)]
@)
[4})
€2)
[§})
)
(1}

[4})
)
1)
£}
o)

[§2]
(&3]
(4]

o
@
(¢}]

(3}
[£3)
[§})

[4}]
@
)

[£}]
2)
[8)}

%435
4500
4715
4290
4815
4320
4585
4490
4475
3665
4265
3565
4760
4825
5085
5180
5085
4875
5050

4820
%430
5505
4985

4215
4830
3635
3910
4190

4495
3210
4010
3880
4495
4340
335
4685
4025
ine
3954
4035
3205
4505
3750

promedio 000 ef,
DoO inf. K1

(mg/L)

3485
4668
4503
4568
4528
4070
iVIS
4793
5133
4980
4905
L82%
S5
4215
4233

3010

.
ol
&

3960

3945

4418

3858

4158

wor

4020

{mg/L)

755

875

805

675

740

785

905

1080

215

740

805

755

$25

700

000 ef,
H-2
(mg/L)
915
1580
1340
1420
ms
825
ll!ﬂ-
1225
1445

a0

1230
1015
1085
1225
1370

1205

1650

1170
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Tabla 5. Datos de los sulfatos presentes en el influente y
efluentes de la Fase 1 ( Puesta en marcha) de la Primera etapa.

Lote Fecha Muestra mg SO4/L %
2 23.06.88 M-1 37.04 85.5
" M-2 53.91 78.9
" 2-2 255.54
3 06.07.88 M-1 05.76 98.1
S M e M2 06.17 -~ 98,0~ —mm e
05.07.88 Z2-1 306.57
" 2-2 296.28
5 27.07.88 M-1 132.50 54.3
" M-2 67.90 76.6
26.07.88 Z-1 289.90
o z-2 280.64
7 09.08.88 M-1 81.89 61.2
" M-2 28.39 86.6
08.08.88 Z-1 211.10
8 17.08.88 M-1 144.64 42.66
" M-2 42.59 83.11
16.08.88 zZ-1 252.25
=] 23.08.88 -1 55.09 73.50
" M~2 23.46 89.47
22.08.88 -1 222.83
10 30.08.88 M~-1 181.47 17.6(~)
' " M-2 58.84 62.21
29.08.88 Z-1 154.31
11 05.09.88 M-1 90.12 34.43 .
" M-2 15.93 88,92
02.09.88 Z-1 137.44
12 09.09.88 M-1 105.55 51.70
" M--2 53.90 75.33
12.09.88 Z-1 218.51
13 16.09.88 M-1 107 .61 63.37
" M-2 29.22 90.05
19.09.88 zZ-1 293.81
14  23.09.88 M-1
M-2
Z-1
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Tabla 6. Datos de COT y valores de idén calcio en influenite y
efluentes de la Fase 1 (Puesta en marcha) de la Primera etapa. '

Lote fecha HNuestra mg de O..L X mg de Ca/l x
3 15.07.88 z-1 1405
18.07.88 H-1
" N-2
5 27.07.88 z-1 1679
» H-1 224 85.66
“ H-2 351 79.09
[ 28.07.88 2-1 1679
» H-1 202 88.92
“ H-2 282 85.20
7 05.08.88 2-1 1710
08.03.88 -1 267 B4.39 638
" H-2 300 . 82.46 581
8 11.08.88 2-1 1730
15.08.88 H-1 290 83.24 212
“ K-2 510 70.52 510
8 19.08.88 z2-1 1670 730
20.08,88 N-1 445 73.35 297 59.32
u K2 505 69.76 399 45.34
9 26.08.88 2-1 590
29.08.88 H-1 430 2741
" N-2 465 21.2
10 02.09.88 2-1 1240 580
05.09.88 N-1 174 85.97 400 31.03 .
" N-2 255 79.44 375 35.34
12 09.09.88 2-1 621
12.09.88 -1 367 40.90
" N-2 589 5,15
13 16.09.88 -1 809
19.09.88  K-1
" u-2
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Tabla. 7, Composicidn -del gas de ambos reactores. Fase 1 (Pue'sté’ en
marcha) de la Primera etapa. .

Date Has %) coz %) CH %) CHe  (L/m3d)
H-1 N2 M1 -2 ¥-1 H-2 H-1 H-2

24,8 1 .70

1.9 .70 72

‘5.9 .90 .70 1% 12

8.9 -

9.9 .90 .63 12 14

2.9 .27 .10, 10 10

13.9 12 13

1%.9 12 12

15,9 13 3 81 41 1998 1071 -

16.9 1,13 .90 14 12 84 78 1952 1418

9.9 1.04 50 7 16 81 8 247 2294

20.9 s 17 81 ax ;e 352

1.9 19 16 ” &3 1817 3289

22.9 18 16 80 83 1930 3536

25,9 135 1.7 18 16 78 a1 1942 3283 .

26.9 .95 .50 15 1% 83 8 1906 3116

27.9 1% 13 85 84 2253 3358

28.9 1% 1 85 o7 2239 23

29.9 1% 10 84 88 2820 2273

30.9  1.06 1,08 13 10 83 8 2581 2283

10 17T .26 5 1 84 87 2816 2382

.10 % 10 85 a7 2378 2235

5.10 13 10 82 83 2550 2942

6.10 12 10 84 84 2336 2181

7.10 K .99 13 10 83 87 2381 2299

10.10 .99 1.13 1% 12 8 86 2211 2039

11.10 12 1 8 87 2013 2728 e
12,10 2 15 ] a7 ‘wey arer e I
13.10. - : 13 12 8s 86 2763 2037 : P
14.10 .99 41 13 12 83 8 291 o3
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3

Tabla 8. Remocién de DBO, COT y Sulfatos asi como retencién-de -
calcio de la Fase 1 ( Puesta en marcha) de la Primera etapa.

Dia muestra ™9 Remoc1On mg /L Rem:::] Onnq DBO/L Remoclé_(\ g SOM/L RemociOn Ty
coT/L de - Co (%) de o de S04 (oras)
AR I O cor s PEO ) st

(B0 ety L 7.0 B ]
SB.63 7 At 53,04 78.90 %0
5.7 . int, < 30657 50
670 atf-1 . 5.76 98.10 50
670 aff-2 8.7 % 25,70
15,70 inf. 1uos ) 3050 20
1870 aff-1 "o 96.40 50

LT etz 330 29.20 20
26.70  int. 1679 2464 289.90
27.70 1 eftetc 224 82.68 132.50 54,30 32
2770 eff-2 | 351 L TP 67.90 76.60 1%
28,70 eff-1 202 88,92 1o 95.50 32
.70 etz 22 23,20 290 38.20 16
$.80  int. . 1m0 2195

_ . 8.50  _eff-1 267 |, 839 . 638 2
B.80  eff-2 . 300 - 82.46 581 1
8.80  int. [ : .10
9.80  aff- 51.89 61,20 27
9.80  eff-2 28.39 86.60 %
1180 fnf, 1730 . 3020
15,80 eff-y 290 83,24 313 160 94,70 H A
15.60  off-2 - 510 ° 70.52 295 305 29.90 14
16.80  fnf. 1870 252.25
17.80  aff1 144,64 42,66 27
1was. a2 42.59 8311 18
19,60 int. ™ 2055 .

S 22,80 eff-1 297 59.32 125 95.50 27 27
22,80 off-2 399 BRN 25 90.40 16 3
22.80  fnf. ) 222.83
.60 aff-1 S 7335 59.05 73.50 27
23.80 etz 505 89,76 26.46 89.47 16
2.0 Intf. : 590 1950
29.80  eff-1 430 2.0 125 93.60 27 -
29.80  off-2 45 21.20 325 83.30 1.40 ’
30.88 .

9.90  inf. 1090 2t 2705 218.51
12,9 ettt 2@ .9 367 0.9 135 95 105,55 - S1.70 s
12.9  effz 337 - 6908 589 5.15 420 8.50 3,90 75.33 10
16.90 ©  fnf. e 809 3370 203.81
19.90 aft-t %8 84,07 w 7.8 110 96.70 107.61 63.37 14.50
1990  eft-2 436 s I 53.64 760 .40 2.21 20.50 8.90

LT i, 1+%90 606 23345
24.50  eff-t 22 (Y% 4 308 49.67 180 $2.32 14.50 L
2850 otz - b M2 301 50.33 255 89.10 7.60 R
3090 faf-1 1330 €00 1895 - 10.70 . :
309  fnf-2  13%0 655 2840 8.70
390 etf-y 362 7349 367 38,83 1s 93.20 1.40
390 eff-2 45 81,04 456 30.38 935 134 &.70
7.0 int4 1330 528 2285 1M.40
7.8 Iaf-2 M8 555 2165 6.70
10,10 eff-y 2t 81,50 304 57.58 215, v0.80 11,40
10,18 eff-2 28Y ™34 37 60.72 500 76.90 e
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Tabla 9, Resultados obtenidos para la Fase 2 (Condiciones
psedo-permanentes) de la Primera etapa.

DQO influente (g/L) DOO efluente (g/L)
TRY oY c2 c3 ¢4 [ TRH c1 c2 c3 c4 [
(heras) (qoxy  (25%)  (50%) (5% (100%) (horas) (10x)  (25%)  (50%) (75%)  (100%)
40 734 1.722  3.505  4.803  6.518 40 .270 576 .893 967 1.130
26,70 1.193  1.690 3,761 5.254  7.482 26.70 .389 416 .685 863 2.226
16 L819  1.606  3.730 4.739  7.414 16 .216 .38 .643 882 1.342
11.43 756 1,693 3,418 4.948  8.041 11.43 .368 362 683 1.082 1.352
10 .838  1.843  3.853  5.508  7.203 10 .212 372 720 993 1317
Carga Organica como DQO (kg/mad) ‘ Eficiencia de remocién DQO (%}
mr. ¢t c2 s cé €5 TRH c1 c2 c3 ch ]
8) (10X)  (25%)  (50%) (75%)  (100%) {horas) (10x)  (25%)  (50%) sx (1000
40 440 . 1,033 2,103 2.882 3.9 40 63.22  66.55 T6.31  T9.87  B2.66
2670 1.063  1.521. 3.367 4729 6.7 26.70 6730 79.39  B81.69  B3.57  70.25
16 1.229  2.410  5.600 7.110  11.120 16 73.65 7833  82.76  89.39  B1.90
11.43 1583 3,555 7.177  10.301  16.834 19.43  5i.55  7B.62 0.4z /B.14 83,19
10 2.010 4.420 9,020 13.220 17.290 10 74.04  79.61  80.84  B1.ST  B1.67
3 .
DQO degradada (Kg/m'd) .« .-~ DQO degradada (g/L) --. -
TRM ct c2 c3 c4 cs Thacas) O c2 c3 c4 €5
{horz=}) (10%) (25%) (50%X) (75%) €100%) - = 10%) (25%) €50%) (75X) €100%)
40 .280 690  1.560  2.302 3,233 40 464 1,146 2.612  3.836  5.388
26.70 6 1.087 2.751 3.952 4.730 26.70 .804 1,274 3.056 4.3 5.256
T .826 1,888 4.635 7.110  9.108 16 603 1.258  3.087  4.739  6.072
1,43 816 2,795  5.495  B.119 14,048 11.43 386 1,331 2,735 3.866 6,639
1 1.490  3.520 7.290  10.840 14,120 10 626 1.470 3,130 4.515  5.890
pH del influente pH del efluente
J—_— o €2 c3 3 5 TRH c1 c2 3 ch [
{horas) (1o (25X}  (S50%3 . {7SX) (100X) (horas} qoxy - (25%) - (S0%y - (75%)  (HU0R)
40 7.90 7.60 7.50 6.70 6.50 40 7.35 7.30 7.30 7.40 7.40
26,70 7.90  7.45 6.90 6.40 6.45 26.70 7.15 7.30 7.20 7.30  7.35
16 7.60 7.60 6.70 6.80 6.45 16 7.05 7.0 - --7.25--~ 7.30 - 7.35
11.43 7.50  7.55 6.80 6.70 6.85 11.43 7.25 7.20 7.25 7.25 7.25
10 7.60  7.40 7 6.80 6.35 .10 7.20 7.30 7.35 7.40 7.35
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VTabla 10, Volumen y composicién del gas en la Fase 2 (Condiciones
pseudo~permanentes) de la Primera etapa.

Volumen del gas (L/mad)

p— 1 c2 3 4 cs
(horas) (10%)  (25%)  (SO%) (75%)  (100%)

40 172 278 486 1073 1375
26.70 298 62 1058 14235 2000
16 w8 914 2020 2756 3846
1143 639 1085 2302 3614 5501
10 539 1385 2818 4307 5626
Volumen de metano {L/m°d) Metano (%)

. 1 2 c3 c s - c1 c2 3 c ¢s
(horas) (10%)  (25%)  (S0%)  (75%) . (100%) (horas) (10%)  (25%)  (SOX)  (75K)  (100%)
40 130,72 222.40 576.24 B79.86 1045 0 7 80 8 82 76
26,70 198,40 388.10 867.56 1166.85 1560 26.70 80 8% 82 82 78
16 -—-330.22 — - 704--—- 1576—2122.12 - 2938.16 16 79 7 7 7 7%
11,43 536,76 933.10 1865.62 2529.80 407 11.43 84 86 81 70 7
10 4“7 191 2367 3489 4501 10 83 86 8 8 80

Volumen de diéxido de carbono

(L/mad) Dibébxido de carbono (%)
TRH c1 c2 c3 4 cs TRH c1 c2 c3 (73 cs
(horas) (10%) (25%) (50%) (75X)  (100X) (horae) (1p%) (25%) (50%) (75%)  (100%)
40~ 17,20 25,02  89.18 - 188,15 275 40 10 14 13 15 20
26,70 24.80  46.20  148.10 241.91 400 26.70 10 10 1% 17 20
16 41.80 110 303 (1 754,54 16 10 12 15 16 19
11,43 44.75 108,50 345,30  650.50 1045 1.43 7 10 15 18 19
10 32,34 . 138.50 366 558 1013 i0 3 10 13 16 18
e . . 3. . . i . )
Volumen de &cide sulfhidrico (L/m d) Acido sulfhidrico (%)
o c2 c3 t cs TRH ¢ e c3 c4 ]
(horag) (10X)  (25%) (50%) (75%)  (100%) (horam} (10%) (25%)  (50%) (75%)  (100%)
- 46 o .39 32 1056 8.39 0 0 -4 047 g .61
26.70 4 RT .50 1.67 6.58 26.70 047 024 047 047 329
16 1.97 859  21.01 3252 54.51 16 47 .94 1.04 1.18 1.4
11.43 3 10,199 16.36  59.63  77.56 1.43 -67 -9 . 1.65 1.41
10 2.91 1191 21,30 60.30  83.83 10 .54 .86 .90 1.40 1.49
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Tabla- 11; ‘Resultados obtenidos en la Fase 1 (Puesta en marcha) de
la Segunda etapa.

ofa  roxa Dol oooe tiieloncia  Carpe 000 200 [ Prodxcion Tiespo de
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" L) X 000 [1743) trp/mddy (Y20 de got thores)
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. n
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APENDICE 3
METODO = PROPUESTO PARA CUANTIFICAR EL CARBONO PRESENTE EN LA
BIOMASA FORMADA EN LOS REACTORES ANAEROBIOS DE PELICULA FIJA
El método se basa en un balance de materia considerano la

naturaleza quimica del carbono.

El diagrama siguiente, muestra el balance de carbono en el sistema
anaercbio de pelicula fija.

CTg

S
CTi ~» l CTs l -+ CTe

La -ecuacién para el balance de materia es:

CTi = CTe + CTg + CTs (1)
donde
CT = carbono total
i = influente
e =~ cofluente
g = gases
s = sb6lidos

El carbono total en el influente y el efluente liquido asi{ como en
los sélidos retenidos, es la suma del carbono inorginico y el
orgénico, por lo que:

CTi = CO1 + CIi (2)

CTe = COe + Cle (3)

El carbono total en el efluente gaseoso es la suma del carbono
presente en el dioxido de carbono (CO2) y en el metano (CHa)

CTg = C—CO2 C-CHs (4)

El carbuno itotal en los s6lidos va a estar formado por el carbono
organico (biomasa) y el carbono inorganico (CaCOa)

CTs = COs +Cls (5)

El carbono inorganico presente en los s6lidos, se realaciona al
carbonato gg calcio y se cuantifica haciendo un balance del -ion
calecio (Ca ')

ca*ti = ca*te + cat’s (8)
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El 16n calcio. se puede cuantificar en el efluente y en el
influente mediante determinaciones instrumentales. El carbono
total y el inorganico se conoce también por analisis instrumental.
El porcentaje de diéxido de carbono y de metano lo da otro
instrumento directamente. De tal forma, que resulta un sistema de
6 ecuaciones con 6 incégnitas, que se puede resolver por
sustituciones simples.

La estequiometria es una herramienta indispensable para hacer las
siguientes relaciones:

un adtomo de carbono estid en una molécula de COz
un atomo de carbono estd en una molécula de CHs
un &4tomo de carbono estd en una molécula de CaCOa
un atomo de calcio estA en una molécula de CaCOa

Sustituyendo los valores de carbono del metano y del diéxide de
carbono {que se obtiene por estequiometria), en la ecuacién (4),
se tiene el carbono total en los gases (CTg).

El carbono total del influente, del efluente y de los gases se
sustituye en la ecuacién (1) y se despeja el valor del carbono
total de las sélidos (CTs).

Utilizando el balance de calcio del sistema y las releclones
estequiométricos se conoce el contenido de carbono orgénico en los
s6lidos, el cual se debe de relacionar a la biomasa contenida en
el sistema.

El procedimiento se aplicé a los datos experimentales que se
obtuvieron en el estudio y en el 36% de ellos no se pudo obtener
un resultado significativo. Como se observé en el analisis de
resultados, los valores de carbono organico total (CGT), fueron
los que presentaron mayor dispersi6on. Muchos datos se eliminaron
para proponer la ecuacién que mejor se adapté al sistema
anaerobio.
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