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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 
funcionamiento 

de investigación consistió en evaluar el 
un reactor anaerobio de pelicula fija. Se 

efluente del proceso de fabricación de papel 
blanca. Dicho efluente fue de alta y baja 

de 
alimentó con un 
denominado agua 
concentración. 

Se realizaron dos etapas experimentales. La primera se llevó a 
cabo en el Institut fuer Pupierfcibrikation de la universidad 
Técnica de Darmstadt en la República Federal Alemana. La segunda 
etapa se hizo en los laboratorios de la Sección de Ingenieria 
Ambiental de la División de Estudios de Posgrado de la Facultad de 
Ingenieria de la Universidad Nacional Autónoma de México. 

El efluente de alta concentración correspondió al agua residual de 
la fábrica alemana. El efluente de baja concentración fue 
proporcionado por la fábrica mexicana. 

Las constantes cinéticas empiricas que se obtuvieron, se pueden 
utilizar para predecir ~~ comportamiento de sistemas anaerobios de 
pelicula fija que F.e operen o:-on condiciones experimentales 
semejantes. 



CAPITULO 1. 

INTRODUCCION 

Los programas para mejorar la calidad de J as aguas de 1 pai s son 
cada vez más urgentes de implantar, pues casi todos Jos días hay 
notlcias sobre las reglones en las que tanto las aguas 
superficlales como las subterráneas se están contaminando 
severamente-. 

Los enfoques para el control de Ja contaminación del agua en los 
últimos 18 años han contribuido a reducir las descargas de ciertos 
contaminantes de fuentes puntuales; no obstante, con cierta 
frecuencia, los problemas derivados por la pr·esencla de dichos 
contaminante,; en las aguas residuales no se han resuelto, pues 
simplemente, estas sustancias se transfleren a otro medio. 

Sin embargo muchos sectores industriales recientemente están 
enfocando sus esfuerzos en esta dirección hacia una reducción 
considerable en .-1 volumen de l:::.::; ag1:as re;;iduales a ser tratadas 
Y en la consideración de alternativas más económicas para el 
tratamiento. Uno de estos sectores es el de la fabricación de 
papel y celulosa. 

La presente tesis es un esfuerzo importante en esta d!rección, 
mediante un programa de investigación aplicada al tema, con la 
participación de dos instituciones académicas de alto nivel: la 
Facultad de Ingeniería de la Universidad Nacional Autónoma· de 
Né>:ico (UNAN) a través de la División de Estudios de Posgrado; ;y 
el Instituto de Tecnologia del Papel de Ja Universidad Técnica de 
Darmstadt Cinstitut für Papierfabrikation, Technische Hochschule 
Darmstadt) en Alemania. 

1.1.l Prevención y control de la contaminación del agua. 

México es un país que paseé una gran riqueza natural, en Ja cual 
se apoya el desarrollo y el bienestar de sus habitantes. El 
aprovecharnientc ra.cional y sostenido de Jos recursos naturales, 
así como su conservación, es una preocupe.ción constante por parte 
de las autoridades gubernamentales. La agudlz,.,.,lnn ~e los 
P•üule:mas ambientales derivados de Ja contaminación indujo al 
Gobierno Federal en Ja década de los "-fíes sesenta, a lnlclal' un 
proceso de administración que incidiera en el mejoramiento del 
ambiente. En el año de 1972, se creó la Subsecretaria de 
Hejoramiento del Ambiente, depend!ente de la entonces Si=cr·eLaría 
de Salubridad y Asistencia; :y, Héxlco participó en la Conferencia 
áe las Naciones Unldas sobre el Medio Ambiente en Estocolmo. 
Succi:::.. 



En los afios s1guient.es 1 adquirió rr.ayor impof't.ancia el conceplo de 
mejoramiento ambiental 1 detectándose· la necesidad urgente de 
efectuar· unu acció!1 integrCL1 en defensa de los recursos naturales 
y de la eco! gla del país. Asi, el problema de la contaminación y 
deter·ioro amt»1er1tc1.J se ha considera.do desde un punto de vista más 
global; no solo Se! tr·ató el problema de l~ rn~t~m1n~c!6~ del ~~üd, 
:-.."!.:--::. :~· .JvcJ,,, y sus consecuencias en lo. sal ud. sino ciPl tr!~dic 
amhiPnf.;>. ~:~ :3'.J. .-::.-.i.j1.1!~l<:.>, con '-i.i'J t:-ilI'oque intersectorlal y 
multid.!.scipi irldr\c en el que se incorporan conceptos de economía, 
educac.ión, rt::sponsabilidad social, participación activa 2n la 
prot.ecc~ón y r·estaU!'C:.(.:.i6n c.ic los recursos r-cno·1ables y legislación 
en rnatt;r-í ~ ~ce l.)g i Có.. 

Estos conccr-·los se expresaren en el proceso de Consulta Popular 
sobre ~!edlc' Ambiente ;¡· Cal !dad de Vida en 1982, y quedaron 
incluidos er, el Plan lfacional de D<0sarrollo 1983-1988. 

Con base 2.l referido Plan, se estructuró y se aprobó en 1984 el 
Programa Nacional de Ecología, el cual plantea que "el modelo de 
desar-rollo mexicano rlebi:: a.poy2.rse:: en la variedad y riqueza de los 
recursos natur·alcs J.: valorss cuJtura1cs. Para esos fines, se 
requiere cont,ll' con Información pr<ec::lsa y ordenada sobre las 
condiciones ambl0nl. al es imperantes en el territorio, en apoyo a 
las políticas y estrategias que al afecto se han diseñado, 
debiendo traducirse en acciones qt1e 1 ~u~ con el rezago e~lstente 
de: d.1gunos anos, permitan dar atención a los problemas ecológicos 
derivados del proceso de desarrollo". 

Ya en lSRJ. le. -:-ntcnr:P:-::: S-::-c-!·et::!:-Í;:;. d¿; ;,f:.~uLamientos Humanos y 
Llbras Públicas (SAJIOPJ, elaboró el Programa Nacional de Ecología 
Urbana (1980) y el Programa Naclone>.l de Desarrollo Ecológico de 
los Asentamientos Humanos. La secretarla de Recursos Hidráullcos 
(SRH), a partir óe 1970, i.n!ció estudies a nivel nacional sobre la 
calidad del recurso hldrico, publicando un documento· denominado 
Protección y Mejoramiento de la Calidad del Agua ( 1977). 

En 1982, con la creación de la Subsecretaría de Ecología, como 
dependencia de la SP~r~tar!a de Desa.rrollo Urbano y Ecología 
lSEDUE), se da un Importante impulso a los asuntos ambientales en 
México. Las atr-lbuclon<>s de esta lnstituclón, permiten regular el 
manejo y la utllización de los recursos naturales con una 
concepción integral para la preservación y mejoramiento del 
ambiente. 

En el aspecto del deterioro de la calidad del agua, en 1980. ¡,. 
SARH e~tim•~ ~ ::i•;::! 11;: ... cjui1ct.l, una descarga tolal de a'guas 
resi¿ualos a los cuerpos rec.:eptores de más de 14 mi 1 lones do.:: 
m~t~=3 ~ú~lco5. L~s OQscargas previstas para el año 2000 se 
estimaron en aproximadamente 32 mi 11 ones de metros cú·:1 i cos. 

Les núcleo!-i urb2.nos que actualmente producen mayor descarga de 
aguas residuales son las áreas metropolitanas de las ciudades de 
México, Guadal~j,,r<'. ;• Montcr:-cy. En ~onjunto aportan el 40X de la 
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descarga total de aguas residuales y el 35X de la carga orgánica 
total expresada en térml nos de Demanda Bioqui mi ca de Oxigeno 
( DBO). 

1.1.2 Panorama de los recursos hidricos en México. 

En México se combinan r.nnrlir-jones que originan una er·nn variedad 
de; arnbienles y especies que constituyen el patrimonio natural de 
la nación. 

Dado que México se localiza entre dos importantes cuerpos de agua 
del planeta: el Océano Pacífico y el Golfo de México, recibe la 
influencia de los vientos que ah se originan y que en conjunto 
con las montañas del territorio, produce grandes diferencias 
regionales en la precipitación pluvial y la humedad. Las costas 
del Océano Pacifico reciben aguas frías del norte, mientras que en 
las costas del Golfo de México y del mar Caribe, las corrientes 
acarrean aguas cálidas provenientes de la zona ecuatorial. Esto 
tiene un efecto significativo sobre el clima y los ecosistemas 
costeros (Fig. l. 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 11 uvla y la poca de estiaje. En la república 
mexicana se rcgl:::tra, en geaenil, una estación lluviosa que se 
presenta en e 1 periodo que va desde e 1 mes de mayo al mes de 
octubre. Durante este lapso, se precipita en algunas reglones 
hasta un SOX de la lluvia media t.ot.al anual. Sin embargo, m~.s d-:l 
7o;; dt: la superi·icie del pais está constituida por regiones 
clasificadas como zonas áridas y semiáridas. 

La vertiente del golfo de México está determinada por la sierra 
Madre Oriental y, en contraste con la vertiente del Pacifico, es 
de menor pendiente. Por la lejanía de las montañas a la costa, la 
llanura costera es típicamente ancha. Solamente existen costas de 
alto relieve en la Zona de los Tuxtlas, que corresponde a la parte 
terminal del eje transversal volcánico. Por lo anterior, los rios 
de la verliente del golfo de México, son menos rápidos, más 
caudalosos, de menor estiaje y tienen mayor longitud navegable que 
los rios de la vertiente del Pacifico. 

La vertiente del Pacifico está determinada por las sierras Madre 
Occidental del Sur y de Chiapas. Estas sierras se encuentran muy 
cerca de la costa, por lo que la llanura costera es muy angosta y, 
como consecuencia, los ríos tienen 11n::t f1J~rte pendiente an la. 
mayor parte de su curso. En la poca de lluvias, estos rios 
escurren caudalosos y to:-rcnclalcs, generalmente con un máximo 
durante el mes de septiembre, para luego decrecer a un minimo o 
secarse durante los meses de abril, mayo y junio. 

La peninsula de Yucatán constituye una cuenca arréica, es decir 
que prácticamente no tiene escurrimientos superficl~lcs, 
caracterizada por su escaso relieve y roca madre muy permeable. 
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rura. un 31% de /.a superlicie móon<9/ e-s desértico y Jrido; un 36% 

semiArido y el tcsl.tntc 33% subhúmedo y húmt"do. Tdl como se in· 
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Los rios de la vertiente del golfo de México conducen volúmenes 
totales de 245 168 mi 11 ones de metros cúbicos, lo que representa 
el SOY. del total nacional. Tan sólo el transportado por el sistema 
Grijalva-Usumacinta represent." un 30:1.. Según dato::; del Plan 
Nacional Hidrául leo de la Secretaria de Agricui tura y Recursos 
Hidráulicos, el volumen de agua nalural que conducen anualmente 
los rios, también llamado escurrimiento virgen, se calcula en 
alrededor de 410 021 millones de metros cúbicos. 

En México se han identificado un total de 4, 150 cuerpos de a.gua 
que representan una superficie de 802,006 ha. 

Es Importante señalar que dada la irregularidad de los regimenes 
de agua del pais, tanto a travs de su territorio como a lo largo 
del año, se han realizado obras hidráulicas de gran magnitud, corno 
son presas, bordos y canales que permiten almacenar y distr!buir 
volúmenes considerables de agua, de acuerdo con la demanda de los 
diferentes usuarios del recurso. 

1.1. 3 Problemática de las aguas residuales en la fabricación de 
papel. 

Actualmente, se tienen reeuladas, por la Secretaria de Desarrollo 
Urbano y Ecologia (SEDUE), las descargas de las industrias que más 
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' mar!ufacttL~c~~:; dGl pals. Est~ sector industrial se 
identifica oficialmente por el Código Industrial número 2711; 
incluye 73 establecimientos registrados en la Cámara Nacional de 
la Industria de la Celulosa y el Papel. Las aguas residuales de 
esta industria, de acuerdo a su ubicación en el territorio 
nacional (Fig 1. 1), afectan a 9 de las 20 principales cuencas 
hidrológicas, que están designadas para atención prioritaria. 

El 4 de agosto de 1989, en la Gaceta Ecológica , Vol. 1, No. 2, la 
Secretaría de Dc::.o.rrollo Urbano y Ecología publicó los limites 
máximos permisibles de descarga y los procedimientos para la 
determinación de contaminantes en las descargas de desechos 
liquidas en cuerpos de agua provenientes de 14 sectores 
industriales y para centrales termoeléctricas. En este documento 
se encuentran detalladas las normas técnicas para análisis 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 
¡¡.atcr1o. jJr·lma. \HTE-CCA-ü24/88J; y, 1a industria del Papel a partir 
de Fibras Secundarias como materia prima (NTE-CCA-025/88). 

Los parámetros que se regulan son: unidades de pH, demanda 
bioquímica de oxigeno, sólidos suspendidos totales, sólidos 
sedlmentables, grasas y aceites. Además de los parámetros 
anteriores, serán incluidos en las condiciones particulares de 
descarg:i los slgulentes: lt:mperatura, alcalinidad, sólidos 
disueltos, demanda quimlca de oxígeno, Nltrogeno amoniacal, color 
metales pesados, fenoles y sulfitos. 
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Las disposiciones reglamenlarias recientes han estimulado los 
esfuerzos e inversiones en este Importante sector, para 
incrementar los sistemas de prevención y control de las descargas 
contaminantes, a oesar dP.1 PlPvacin costo que involucra el diseño y 
Ja construcción de las plantas de tratamiP.nt.n. Asimismo, tro.t:ir de 
ap!·ovech:ir !as instalaciones existentes, resol viendo los problemas 
de operación que presentaban. 

Los procesos de tratamiento de aguas residuales que actualmente 
utiliza Ja industria de la Celulosa y el Papel en México son del 
tipo convencional. Básicamente, se emplea tratamiento primario y, 
en algunos casos han Implementado un tratamiento biológico, de los 
cuales muy pocos son de tipo anaerobio. 

Los procesos anaerobios resultan atractivos para varios de los 
efluentes de esta Industria, sobre todo por la baja producción de 
lodos, ahorro de capltal para equipo de proceso, ellminaclón de 
equipo de acreación y, por Jo tanto, bajo consumo de energia 
eléctrica, producción de biogás como subproducto, y uso minimo de 
substancias quimicas. 

1.1.4 Aplicación del proceso anaerobio para tratar las aguas 
residuales de la indust.ria de la celulou:i y el papel. 

La tendencia actual, dentro de la industria en general, es 
investigar nuevos procesos de producción, con miras a sustl tulr 
]B.S materia!; pr-im:::.~ pui ut.:a·as que no generen residuos tan 
contaminantes, reciclar los subproductos de un proceso y buscar la 
mejor alternativa de disposición de dichos residuos o en su 
defecto, implementar un dispositivo para incinerarlos y con ello 
recuperar energia. 

De acuerdo a los di:ferentes procesos para producir celulosa y 
papel, todas estas medidas resultan accesibles, ya que algunos 
e:fluentes se pueden reciclar. Además, actualmente, se buscan otros 
reactivos y :nétodos de blanqueo de las fibras. 

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

Las materias primas se pueden sustituir y al respecto se han 
ri'.:ü.liza~v iuvt:sl.igaciones con e! f"in de producir papel a partir de 
materiales vegetales, incluyendo las llamadas fibras secundarias, 
qur; comprenden el papel susceptible de integrarse nuevamente al 
proceso. 

Las medidas anteriores, resultan de mayor utilidad cuando se 
combinan. Existen fábricas que producen papel a partir de fibras 
secundari~ (papal recl~l~do) y generan grandes cantidades de 
aguas residuales, que contienen fibras y sustancias que se emplean 
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nuevamente en la formación del !Jape!. Estas instalaciones tienen 
la tendencia a cerrar los circuitos de agua dentro de las plantas, 
con el objeto de llegar a cero descarga. 

Sin embargo, la aplicación de Pst;:¡c: íll'"'01rl~~. !"'::-::h.:::d2.. ~n 1ü pt:1·Jida 
de calidad del producto y sólo en casos exc<>pr:inn~l''" eP pcdría 
ope1·ar con el circuito dt: aguct completamente cerrado. 

No obstante, la integración de un proceso biolóeico de 
purlflcaclón, dentro del circulto cerrado que 1 leva las aguas 
blancas, puede ayudar a resolver este problema, el cual es 
especif'lco de las plantas que fabrican papel a partir de fibras 
secundarias. 

En los últimos años, se ha fijado atención especial en los 
procesos anaerobios, como una pos! bi 1 idad económica de 
tratamiento, ya que las aguas blancas contienen una carga orgánica 
alta y una cantidad de sólidos factible de reducir. Además, la 
fábrica contarla con una fuente aiterna de cnergia, a partir del 
blogás 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 rle papel y celulosa, mediante procesos 
blológlcos, especialmente sistemas anaerobios. 

Debido a que se ha Incrementado el uso de productos de papel 
rec.i('lB.do. lamblé~ ::;e h~ puestu iuLt!r·és en ei tratamiento de los 
efluentes de este proceso, en particular. Los reactores anaerobios 
de película, se han estudiado para tratar las aguas blancas, y los 
resultados obtenidos, fomentaron proyectos experimentales en 
paises en vías de desarrollo, como México, que están en la mejor 
dlsposíclón de implementar medidas para la prevención y el control 
de la contaminación del agua. 

1.2 OBJETIVOS GEl'!ERALES. 

Esta lnvestlgac\ón llene por objetivo: 

Evaluar la aplicación 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 operación do los 
reactores anaerobios de pel icula 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 
concentración de materia u1·gánica provenientes, de las fábPicas de 
papel, bajo diferentes condiciones de operación. 
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Estudiar la producción de metano y la remoción de sustancias 
orgánicas disueltas pres!!ntes en las aguas residuales de la 
industria del papel, empleando un proceso anaerobio y bajo 
condicionc:s l esl1·i11glda..;:. Jt: Ut-ic:i a.\,...1~11. 

Apl !car modelos matemáticos a Jos resul tactos experimentales 
obtenidos, encontrando constanles empíricas que puedan utilizarse 
en el dimensionamiento de s\stemas d" tratamiento para aguas 
residuales de la industria de papel. 

1.3 ALCANCES Y LIMITACIONES. 

El estudio contribuirá a 
diferentes condiciones de 
pel icula fija, alimentados 
papel y seguramente para 
sectores de la Industria. 

la generación de 1nf'ormación sobre 
operación de reactores anaerobios de 
con aguas blancas de la Industria del 
manejar efluentes similares de otros 

En paises en desarrollo como México, en el que el recurso hidrico 
tiene que protegerse cada d!a más, el cierre de los circuitos de 
agua en algunos procesos industriales, es ya un Imperativo. 

El llevar a cabo una parte de la investigación en un país 
desarrollado como lo es Alemania, servirá para estimular la 
vinculación institucional y el Intercambio de investigadores y 
experiencias entre los dos países. 

Esta investigación representa un esfuerzo y apoyo económico de la 
División de Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingeniería de 
la Uni vers1dad Autónoma de México y del Instituto de Tecnología 
del Papel de la Uni vers1dad Técnica de Darmstadt ( Institut für 
Pap!erfabrikation, Technische Hochschule Darmstadt) en Alemania. 
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C A P 1 T U L O 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 más importantes en 
la República Mexicana y sus procesos actual rnente, emplean grandes 
volúmenes de agua para elaborar sus p1·oductos finales. 

2.1.1 Importancia económica de la Induslria de Papel y Celulosa. 

El crecimiento del Producto Interno Bruto que en 1988 :fué del 
1.4%, para 1989 se estimó el incremento en 2.9%, como resultante 
de la reactivación del mercado interno, motivado por el aumento de 
la inversión privada, que se espcr;;.ba en un 8.3%. La industria de 
papel y celulosa, reglstró un crecimiento en la producción de 
papeles de 5.5% en 1989. 

En 1989, la producción total de celulosas y pastas decreció 1.3% 
con respecto a 1988. Al analizar la prod11,,cién de celulosas por 
rubro, se observo que la fabricación de celulosa al sul:fato 
blaqueada creció 14. 1% y la de celulosa al sul:fato sin blanquear 
decrecló 19. 1%. 

El indice de recolección de :fibra secundaria se estimó en 45.4% y 
el consumo total de materias primas fibrosas para la producción de 
papel creció 3.6%. La mezcla fue de 34.3% de fibras vírgenes y 
65.7% de :fibras secundarlas. 

La producción total de papel durante 1989, registró un crecimiento 
de 5.5%; los papeles para escritura e impresión la incrementaron 
en 5.5%; los de empaque en 7.6% y los papeles especiales en 3.3'l.; 
por el contrario, el rubro de papel sanitario y facial registró un 
decremento de 2. 2%. Se estimó que el consumo aparente de papel 
crei:ió 9.0%. 

Durante 1989 se presentó un incremento de 1.9% en Ja mano de obra 
directa ocupada en la industria, con relación a 1988 (en 1989, 
laboraron en esta industria, 33,934 personas); el coeficiente de 
utilización de la capacidad instalada para la producción de la 
celulosa f'ue dP. 72.4:': ~, p~:::. la de pc.µ~l de 8ü'l.. 

Las exportaciones de celuiosa durante 1989, fueron de 31 mil 
toneladas. Se estimó que el volumen de importaciones de materias 
primas fibrosas, :fue de 1 millón 358 mil toneladas 

Las importaciones de papel continuaron a la alza, con motivo de la 
apertura comercial y de la :falto. de t'egulación para estos 
productos, teniendose como resul tacto un incremento estimada del 
20.6% (172 mil toneladas) respecto de 1988. Destacan por su 
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importancia los volúmenes importados de papeles especiales y de 
escritura e impresión, cuyo incremento respecto de 1988 
representaron, respecl 1 vainenle, 58. 2Y, y 145. 61.. 

Para subsanar la problemática a Ja que se enfrenta esta industria 
debido a la apertura comercial, se han tomado una serie de medidas 
que se resumen básicamente a las siguienles; ( J) instrumentar un 
modelo de desarrollo, el cual tiene como objetivo una adecuada 
integración para responder a las espectatlvas de la década de los 
90s, en cuanto al crecimiento de la demanda interna y el 
matenimiento de la plataforma de exportación de manera 
competitiva; (2) realizar inversiones del orden de los 1,500 
millones de dolares para responder a las espectativas de la 
próxima 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, 
aplicación de regulaciones para importaciones y exportaciones de 
los productos. 

De acuerdo a estimaciones de la Comisión de Planeación de la 
Cámara llaclonal de las Industrias de la Celulosa y del Papel y de 
las perspectivas de la economia nacional para los próximos cinco 
afias, se espera que para 1994 el consumo interno de papel crecerá 
en 669 mil toneladas respecto a 1989. asi como un lncrAmAnto Pn lR 
capacidad instalada para la producción de papel en 885 mil 
toneladas durante los próximos cinco afias. 

Para satisfacer la demanda interna de papel en 1994, será 
necesario el consumo de 3 millones 689 mi 1 toneladas de materias 
primas fibrosas, lo que significa un incremento de 705 mil 
toneladas respecto a 1989. Se estima que la capacidad para la 
producción de celulosas y pastas se incrementará en 160 mil 
toneladas para 1994. 

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

2.1.2 Ubicación de las f':!lhrir;s:.s tle pE!p~l :: celulo=::. C!! Xé::icc. 

Dada las grandes cantidades de agua que requiere el proceso de 
fabricación de celulosa y papel en México (40 L/Kg de papel 
producido), las fábricas de papel se han ubicado en las zonas en 
donde tienen mayor disponibilidad del recurso hidrico, tal como se 
muestra en Ja Figura 2. J. Esta industria estaba integrada en 
1990, por 73 establecimientos local izados en 17 estados de la 
Repúbllca. Ocho fábricas producian celulosa; diez eran de celulosa 
y papel; y cincuenta y cinco fabricaban papel. La proporción mayor 
de establecimientos se encontraba en el estado de México y en el 
Distrito Federal (35 en total). 
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2.1.3 Generación de aguas residuales y sus características. 

La produ~~ión de celulc~2. ~· r'~r<:>! :~q1.1l~rP er;;:n1rlP.s c~nt idades de 
allua oara los diferentes procesos. Los procesos con más cantidad 
de agua para la produccion de celulosa sou: lavado y cribado, 
blanqueado, cribado y secado. Eslos procesos utilizan 67.4 X del 
agua. En la mayor!a de las plantas Jos cir·cultos de agua no están 
cerrados; sólo en algunas fábricas el agua se recicla para ciertas 
operaciones, pero después de algunos ciclos. el agua se descarga a 
los cuerpos receptores previo un tratamiento flsicoqulm!co en la 
mayoría de los casos. Pocas Industrias dan un tratamiento 
biológico a sus efluentes. La descarga mayor proviene del proceso 
de lavado y cribado (43. 5X) y después del proceso de blanqueado 
(34. 5X). 

En las industrias Integradas (fabricación de celulosa y papel), la 
mayor cantidad del agua se utiliza en la máquina formadora de 
pape.! (56X) y depués en la fabricación de celulosa (11. lX); en 
cuanto a las descargas, la mayor proviene de la fabricación de la 
celulosa y la segunda del proceso de blanqueo (52 y 23X 
respectivamente). 

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

náice cie descarga para ei pC:.1.pel va Ut: 20 b. 22 matrc.s cúbi~os por 
tonelada. 

Las características promedio de las aguas residuales crudas de la 
industria de la celulosa y el papel, para los diferentes procesos 
y para los parámetros de: sólidos suspendidos totales (SST), 
sólidos disueltos totales (SDTJ, sólidos totales ( STT), demanda 
bioqu\mica de Oxigeno (DBOs) y potencial de hidrógeno (pH), por 
proceso, se encuentran en la Tabla 2. 1 y en la Tabla 2. 2 se 
presentan los valores promedio para las <lif.,re11tes subcategor!as. 

De tal forma que los parámetros contam!nates considerados para 
esta caracterización son: DBOs, SST, sólidos sedimentables, 
nitrógeno-Kjeldahl, nitrógeno-amoniacal, pH y color. Otros 
parámetros seleccionados son: sólidos sedimentables, turbiedad, 
coliformes y difenilos policlorados. 

Los métodos de tratamiento que se han Instalado en Hexíco áesde 
h?.ce algunos años, son básicamente para disminuir las emisiones de 
demanda b!oqu!mica de oxigeno, sólidos suspendidos, sólidos 
sedimentables y color. Estos tratamientos consisten básicamente de 
sistemas de flotación y en algunos casos se les agregan pol!meros 
como ayuda coagulantes. U! ti mamen te, 1 os tratamientos anaerobios 
se han estudiado a nivel laboratorio para algunos efluentes de 
esta industria. 
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Tabla 2. ! Caracleríst.icas promedio de ias aguas residuales crudas 
de la industria de la celulosa y el papel, para los diferentes 
procesos (SEDUE, 1988. "Usn y manejo del agua en la industria de 
papel y celulosa") 

SST SDT STT DBO pH 

(mg/Ll (mg/L) (mg/L) (mg/L) 

Preparación de la madera: 318 141 459 106 7.0 

Fabricación de celulosa 
a) Al sulfato (Kraft) 364 3020 3153 493 10.0 
bl Al sulfl to 319 4204 4523 2586 2.0 

Blanqueo de celulosa 
a) Al sulfato ( Kraft) 379 1136 1515 190 2.9 
b) Al sulfito 120 1639 1759 200 3.8 

Fabricación 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"). 

Subcategoria 

l. Kraf t sin Blanqueo .., C" •• , s:>.t• ... ;¡~utrü.l ~"4•4. """' 
semi qui mico-Base sodio 

3. Sulfito neutral 
serniquirnico-Base amoniaco 

4. Kraft sin Blanqueo-Sulfito 
neutral sernlqulmlco 

5. Cartón a partir de 
residuos de papel. 

DBOs 
(Kg/ton) 

17 

25 

630 

19 

11 

SST 
(Kg/ton) 

19 

12 

620 

20.5 

19 

N-Kjeldahl 
(rng/L) 

210 



2.2 FABRICACION DE PAPEL Y CELULOSA. 

2.2.1 Procesos de fabricación. 

L"R fqhrir~~i 6n rlP. r~ro::> 1 n('nr~ 11n 1 n~~r 1 mpnrtnnt.~ rlrntro dP. 1 R.. 

historia de la humanidad. El hombre siempre se ha preocupado en 
dejar huella de su paso poi· el mundo y, una manera de hacerlo ha 
sido mediante documentos que preserven sus ideas por el mayor 
tiempo posible. En un principio, la elaboración del papel 
constituyó un verdadero arte, actualmente, la tecnologia de la 
elaboración del papel ha evolucionado de manera considerable. 

2.2.1.1 Fabricación de papel y de celulosa. 

"El papel se fabricó a mano, todavla en el siglo XIX, utilizando 
materiales y procesos que se hablan probado a través del tiempo. 
Sin embargo, se creó una gran demanda de papel, debido a los 
progresos en la educación y en las comunicaciones, en los siglos 
XVII Y XVIII. Como resultado, hubo que apresurarse a implementar 
los procesos de fabricación de papel. 

El descubrimiento del cloro en 1774 como un agente 
blanqueador, permitió que se emplearan telas viejas y descoloridas 
para la fabricación de papel. Las fibras iniciales se debilitaron 
por el cloro y por la formación del ácido a través de la reacción 
qui mica. Comparado al tratamiento al cal !no con cal y con otros 
tratamientos, este proceso de blanqueo fué más poderoso para las 
fil.H·~ !:Út::llltJJ't: y L:Üd . .hÜú fUt:f:tt: \.,:Ulli..hil&Ju culdCiJOSdil1t:f1tt::. 

Un segundo descubrimiento de consecuencia para los fabricantes de 
papel, fue la Invención de la despepltadora de algodón en 1793. 
Después de este tiempo, se fabricó cada vez más, papel a partir de 
algodón. A través de las primeras décadas del siglo pasado, el 
algodón reemplazó al lino, el cual habla sido hasta entonces, el 
principal constituyente del papel. El algodón es la fibra más pura 
que' se encuentra en la naturaleza y requiere menos procesamiento 
que el lino pa.l'a alca11zar l"' calidad deseada para la fabricación 
del papel. 

La máquina para fabricar papel en una forma continua, llamada 
Fourdrlnier, se introdujo comercialmente en 1812 y se le criticó 
por el hecho de utilizar fibras cortas y débiles para hacer el 
papel que anteriormente se obtenía mediante procesos manuales. 
También se le cuestionó por moldear hojas con fibras en dos 
direcciones, diferente al arreglo de fibras del papel hecho a 
mano, lo cual supuestamente disminula el balance y por tanto la 
fuerza de la hoja. 

La Invención de la resina de alumbre como encolante en 1807, hizo 
posible que el encolado del papel, fuese más fácil y efectivo a 
bajo costo. Consecuentemente, su uso se extendió a través de la 
industria del papel. La sustitución del pegamento gelatinoso por 
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la resina encolante, hizo que el papel tuviese mavor acidez, 
LenJendo como consecuencia, una pérdida en ia resistenci~. al 
envejecimiento; esta situación no se conoció inmediatamente, pero 
después si se reconoció que la acidez residual de la resina de 
c.lut.il>rt 1·r=duce seriamente la durabilidad del papel. Mediante 
pruP.has de l~borator·i<> 1 se ha sabido que e). uso de la resinó. da 
alumbre como encolantE, se utilizó ampliamente alrededor de 1850 Y 
por 1870 en los Estados Unidos. 

La madera se utillzó en un principio a escala comercial co:1 mucho 
éxito pa~a la fabricación de papel; esta materia prima se 
1 ntrodujo en 1840. Las f l bras de madera mecá.ni carnente pr-ocesadas, 
todavia constituyen el principal componente del papel para 
impresión, no son purificadas y tienen un tiempo de vida corto. El 
papel impreso cuidadosamente almacenado, tiene aproximadamente un 
liempo de vida máximo entre 15 y 20 años pero sl se deja a la luz 
y al aire libre, se acele1·a su deterioro a sólo unas semanas. 

Poco después, se desarrolló 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 últimos, se hizo 
posible producir papel más fuerte y de larga durabilidad a partir 
de la fibra del papel. 

La aparición simultánea de las fibras cortas, pulpa de madera, 
blanqueo con cloro y la resina de aluminio, hizo que el. papel 
f'uese más débil v se dcb~rjorara mé..~ r~plci:!.mcntc 11 L"~ging of p~p~r-. 
Ann M. Carlton. Britt, 1970). 

Fabricar productos de papel, involucra esencialmentE la 
modificación de materias primas, por ejemplo, la madera de los 
árboles del bosque, o residuos de los aserraderos y molinos de 
madera, o de ambos para preparar la ;nadera y producir pulpa, 
blanquearla hasta llegar a la calidad deseada, para. formar hojas 
de papel de fibras entrelazadas y unidas. para convertir- asi el 
papel al producto fina 1 r::rue se requiere. E!>tos pasos Gn la. 
producción de papel se muestran en la Figura 2.2. 

Empezando con la descarga de los troncos al molino, las 
operaciones principales comunes en la preparación de la madera, 
son: eliminar la corteza de Jos troncos y aserrarlos hasta 
dimensiones adecuadas para el siguiente paso en Ja secuencia de 
producción. Para otras pulpas que no provengan a partir de madera 
vireen, !0s tr"Cr-¿::;:= =~ c.::irtd.:u t:n pequeñas asti1ias. 
Alternativamente, la operación de astillaje se pude hacer en el 
bosque, ~r1 el aser-radero o en la planta. 

La pulpa se compone de fibras de celulosa y es: á formada por- una 
variedad de procesos. Las pulpas mecánicas se producen simplemente 
moliendo la madera, generalmente en molinos rotatorios, Y en 
presencia de ae1m.. Se forma."'l pequeñas fj bra.s atadas, lC:tS cualt::~ 
contienen virtualmente, todos los componentes de la madera 
original. 
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con características 
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é8 

Fig. 2.2. Diagrama de flujo general para fabricación de papel. 
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Las pulJ:llS qu1m1cas, resultan de una cocción de las astillas de 
madera te.jo presión, con varios tipos de soluciones químicas en 
agua para. disolvPr 1?. ma:,10ría de le:: r.-.~tcrialcs pr(:st::ntes ttl la 
madera, diferentes a la ce] lulosa. SlentP.nrio el proceso de 
cocción, la suspensión de astillas y licor, se descarga bajo 
presión a un vertedor en donde las astillas se transforman a 
fibras. La pulpa se Java para liberarla de la solución de cocción 
y entonces, los componentes de la madera se disuelven. 
Aproximadamente, la mitad de la materia orgánica presente en la 
madera se disuelve y pasa a formar parle de la solución de 
cocción. 

La mayor diferencia entre los procesos de pulpeo químico, es la 
composición del licor de cocción. El proceso al sulfito, emplea 
una mezcla de ácido sulfuroso y sales ácidas de sulfito de calcio, 
amonio, magnesio o sodio. El proceso kraft o al sulfato, es un 
tratamiento alcalino con soluciones de sulfuro de sodio e 
hidróxido de sodio. Todos los procesos con excepción del proceso 
de pulpeo al sulfito de calcio, se pueden operar y de hecho en la 
mayoría de los casos, se deben operar por razones económicas, para 
recuperar el licor de cocción gastado y reutilizarlo. Esto 
involucra, facilidades para la reeupe1•ación de sustancias 
quimicas, en la mayoria de Jos molinos (Bower et.al., 1973). 

Cuando el papel de desperdicio se emplea como materia. prima, 
el proccsai11it:ulo de este papel sustituye a la preparación de la 
madera y los pasos del pul peo se describen en la siguiente 
sección. El proceso se muestra en la Figura 2.3. 

Para algunos productos finales, sólo se requiere el paso de 
desfibrado, para otros, además del desfibrado se necesita remover 
la tinta y para otros más, 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 extensión del 
proceso, La! 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 purificación. Las 
pulpas químicas, se blanquean generalmente siguiendo una secuencia 
de pasos, utilizando cloro, sosa cáustica, hipoclorito de calcio y 
en el caso de pulpa kraft se emplea el dióxido de cloro. Las 
pulpas mecánicas son abrillantadas en menor grado y ~In ~prP~l~h!e 
extrac!on de r.omponentes, por adición de químicos tales como 
hldrosulflto de cinc. 

El papel se elabora por distribución de la suspensión diluida de 
proporciones adecuadas de pulpa y pcquGñas cantidades de ciertos 
aditivos sobre: (1) Un movimiento rápido sobre una malla de 
alambre continua o (2) un ci l lndro perforado. El agua se drena a 
Lravés de los or!l'lc!os permitiendo que las fibras de celulosa se 
depositen sobre la superficie de la malla como un tejido de fibras 
húmedas entrelazadas. Esta hoja húmeda se pasa en medio de 
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Fig. 2.3. Diagrama de flujo simplificado para procesar papel de 
desperdicio: desfibrado, destintado y blanquaado. 
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rodillos para eliminar parte del agua, posteriormente se lleva 
sobre cI!indros calientes, en los que se vaporiza el agua de la 
hoja, para formar finalmente una tira continua de papel 
seco, la cual, cuando abandona la máquina, lleva una humedad entre 
un5y1n1BY.. 

Se pueden aplicar varios tipos de acabados y recubrimentos a la 
hoja, 11ientras pasa a través de la máquina y antes del 
embobinado final (Bower et al., 1973). 

2. 2.1. 2 Fabricación 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 producían 
diferentes tipos de papel y cartón 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 el !minar contaminantes gruesos, que se 
separaban por gravedad; más tarde, esta pasta se deshidrataba y se 
refinaba (Britt, 1970). 

Aunque el material de desperdicio contenía una cantidad 
considerable de contaminantes, la calidad que se requería era tal 
que la pulpa semi-1 impla se podia uti 1 izar. A principios de los 
afies cincuentas, la industria de papel demandó una pastá más 
limpia para fabricar papeles de recubrimiento y para impresión, 
por lo TJ~ se necesitó implcmcntn.r- nuevos slsl.t:tucs.B ~ i.écnicas para 
el blanqueo y la limpieza de este material de desperdicio (Britt, 
1970). 

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 introducción de plásticos, fibras sintéticas 
y adhesivos (Britt, 1970). 

También con el t.iempo, surge el término "fibras secundarias", que 
se refiere a cualquier fibra de papel que se utiliza por segunda 
vez en la fabricación de papel (Britt, 1970). 

Debido a que actualmente se apl lean tintas colorantes y 
recubrinientos mediante ~:_:nol.ogias modernas, el término 
11 dcstintadv" 1.. J.t::ut: uu sign111caao diferente 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 flbras secundarias se 
producen a partir de periódicos viejos, revistas con recubrimiento 
o sin él, papel de oficina, tarjeta tabular, as! como de 
desperdicios de papel recul>ierlo con plásticos por uno o ambos 
lados (Britt, 1970). 
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El costo de la pulpa es la razón principal para Inducir a Jos 
fabricantes a emplear f'!br·as secundarlas para fabricar papel. La 
inversión que se requiere para una planta de pulpeo de fibras 
secundarlo!=> Pe; m11rho m~nor qu-:: l:l que ~e ¡~cyu\üri.: pt;,l.i d. LHtl'.I pla11L1;1 
de proceso aJ sulfito o al ~;t1Jf:1ln f •1 ri111~r1~9d prcductlv~ puede 
ser mucho menor, en compnraclt'>n B In minlma factible para una 
planta de pulpa (Brllt, 1970). 

Algunas ventajas adicionales son: ccr·canla de lfl fucnlc: del papel 
de desperdicio al sitio donde se ¡woccr;a¡ Independencia del 
mercado de la pulpa; pr-cclo vc:nlujoso cuando se compara al grado 
correspondiente de adquisición de la pulpa; y el agolamlento de 
las fibras de madera cercanas al ó..r·ea ele los mol lnos. Este 
agotamlenlo lmpllca la alza en el coslo del transporte de las 
materias primas, debido u que las dl5Lnnc!as cnlrc Jos puntos de 
corte de Ja madera y Jos mol !nos se hacen cada vez más grandes 
(Britt, 1970). 

El papel fabricado a partir de fibras secundarlas tiene 
propiedades especiales que favorecen el proceso de conversión. 
Esto incluye gran estubl ! !dad dlmenslonal, menor tendencia al 
enroscamiento para una mejor retención de resinas y rellenos, 
incremento en la opacidad, formacl6n 111d.s uniforme y mejor 
reproducción de impresos y colores. Para la producción de papel 
tisue, se reporta que se obtiene un mayor volumen y suavidad 
cuando se emplea una canl !dad sustancial de fibras secundarias. 
Las d.;:sv.:uLaja.; de usar fibras secundarlas 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 fibras secundarias se consume en siete clases de 
papel, éstas son: tisue, papel fino, cajas de cartón, cajas de 
al !101i:r1los, e,;peciales, papel para periódico y pulpa (Bri tt, 1970). 

Los sistemas de pulpeo para fibras secundarias tienen las 
siguientes etapas: (1) pulpeo o desfibrado; (2) limpiado y 
cribado; (3) lavado de contaminantes; (41 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, 1970). 

2.2.2 Caracteristicas de las aguas residuales. 

El reuso del agua en la industria del papel es una práctica común 
actualmente. El hecho de reutl l izar el agua, sirve para muchos 
propósitos, por ejemplo la conservación del agua, de la energia, 
de aditivos y de fibras. 
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Teóricamente, seria posible cerrar completamente el sistema de la 
máquina o del molino, de ta.! manera que el agua requerida se 
utilizaría soiamcnte par-a remplazar aquella que se pierde por 
cvo..por::.c16:1. Si;i cmb:::.rgei. c;t.0 ¿s Gtfi~! ! ,.,i~. :!.lco..n::o..r et la 
práct.ica, dP.bldo r. rH1P l:::ic::: r0nd!~innp-:; fnmnnt.nrían el crecimlenlo 
de microorganismos, ·los problemas en el drenaje· se r;igudlzarían, la 
formación de la hoja seria adveí'sar.1en·ce afectada, probablemente se 
desarrollarl.an problemas de olor, las regaderas se taparían más 
frecuentemente y se incrementariG. el número de m<rnchas en la hoja 
de papel. 

Por muchc.s razones prácticas, en aleunas ocasiones las fábricas 
deben descargar el agua. En la mayoría de el las, estos efluentes 
descargados requeriran alguna clase de lral.amlento. Este 
tratamiento es necesario frecuentemente para reducl r la DBO 
(Demanda BiológicG. de Oxigeno) y la DQO (Demanda Química de 
Oxígeno), los cuales sonaos de !os crllcrios que se emplean 
generalmente para evaluar- la calidad del agua. 

Los constituyentes más comunes del agua residual se pueden 
clasificar en: ( 1) sólidos suspendidos; ( 2) sól ldos disueltos; (3) 
sustancias químicas orgánicas e lnorgánicas; (4) color y 
turbiedad; (5) a~i::l Lt:: .Y uL1·0~ mhL~,·jo.lt-s flotantes. 

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

Donde 

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

R factor de residuos generados, tipo y cantidad 
MP clase de materia prima 
PM preparación de la madera 

P proceso de pulpeo 
B secuencia de blanqueo 

FP proceso ue fabricación del papel 
C operación de conversión 

PF especificaciones para el producto final 

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

Un~ proporció~ alt~ de los s6!idcs orgánicos solubles pot~nct~le~ 
que entran al sistema de molinos de papel son los carbohidratos 
(almidones y hem!celulosas), oero éstos se transforman durante la 
rccircu1ación u lo. mágu~nñ., mcdia..11te procesos quimlcos !,' 
microbiológicos. 

La actividad de los microorganismos anaerobios presentes en las 
fábricas es de particular relevas1cia para el tratamiento 
anaerobio, ya que convierten Jos carbohidratos a ácidos orgánicos 
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tales como el ácido acético (Webb, 1985). La magnitud de la 
actividad anaerobia, depende de factores tales como la carga de 
orgánicos recirculados y el número de ciclos en los sistemas de 
a3ua.. esto se hace evidente en lo:: d::itos rece pi ln.dos en la Tabla 
2. 3. De hecho esta actividad an,.erohi a no ""' rl"'"'"'·hl"' desde el 
punto de vista de Ja fabricación de papel, pero puede ser 
ventajosa para el tratamiento de efluentes, por las siguientes 
razones: 

i) El ácido orgánico dominante, normalmente presente (ácido 
acético), puede utilizarse directamente por la bacteria productora 
de metano. 

i i) Como una consecuencia de i), se forma una biomasa con al ta 
actividad metanogénica. 

ii!) El control del pH se simplifica y hay menos probabilidad de 
que ocurra una sobre-acidificación en el reactor principal. 

La conversión de carbohidratos a ácidos grasos volátiles en un 
reactor de pre-acidificación separado, es la filosofia que 
sustenta el proceso anaerobio. en dos etapas, pero esta función 
podri:i. llevarse a cabo razonablemente en un simple tanque de 
homogenización que preceda al reactor anaerobio principal (Webb y 
Chem, 1986 J. · 

Tabla 2.3. Composición de sustancias orgánicas disueltas en 
efluentes de fábricas de papel (Webb y Chem, 1986). 

Molino X de Almidón Consumo COD Composición 
fibra utilizado ?~3:r~~) medio orgánica 

secundaria (mg/LJ (X de COD) 
Carba-

hidratos AGV 

A 80 bajo 11 420 17 47 
B 75 alto 23 410 30 24 
c 100 ninguno 6.7 850 68 6 
D 70 bajo 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 32 690 80 4 
I 100 medio 2.5 4100 75 11 
J 100 alto 6.3 1040 34 45 
K 80 medio 20 620 76 2 
L 80 bajo 28 240 74 10 
M 100 alto 3.1 1870 51 10 

COD: Carbón orgánico disuelto; AGV: Acidos grasos volátiles 
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Los nutrientes se deben adicionar a la mayoría de los ef'luentes de 
las fabricas de papel con ob,)elo de obtener condiciones óptimas 
po..rn. la remoción d8 ~u~t<'.u1ci;..;.'=' t..11·g:-1.uicas. La biodegradabi!idad de 
la materia orgánica f'recuenLemente se expresa como una relación 
entre la DQO y la DBO. Los valores al tos indican baja 
degradabilidad. La inf'luencia de las sustancias tóxicas o de los 
agentes ínhibidores también debe considerarse. En consecuencia, 
éste es un !actor imperante para utilizar microorganismos 
adaptados en la determinación de la DBO (Rosen y Gunnarson, 1986). 

Los macronutrientes que se necesitan para el buen crecimiento de 
Ja biomasa son principalmente el nitrógeno y el f'ósf'oro; la 
concentración de ellos en Ja mayoria de los ef'luentes de las 
f'ábricas de papel es baja. A partir de estudios de tratamientos 
anaerobios con efluentes sintéticos, Webb y Chcm (1986) 
encontraron que se requieren proporciones de 100: 1.2:0.2 3 en 
términos de DQO: N: P. Esta proporción es mucho más baja que la 
requerida en los tratamientos aerobios, debido a que en estos 
últimos, 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 concentración de estos cationes en los 
efluentes de las fábricas de p;:ipP-1 P~ v::::i.r!able, sl.n emb~gc, lo:= 
niveles de todos los metales pesados, son bajos. A pesar de estos 
niveles bajos y de que Ja mayoría de estos metales pesados se 
precipitan como sulf'uros durante el tratamiento anaerobio, no es 
necesario agregar mezclas quimlcas muy caras. (Habets, 1985). 

La alcalinidad es la medida de Ja capacidad de amortiguamiento de 
un ácido la cual se emplea durante el tratamiento anaerobio para 
proteger a los metanógenos sensibles de la acidez producida 
durante la acetogénesis. IP a!calín!dad de los efluentes dependerá 
de varios !actores, los más importantes serán el tipo de sistema 
encolante empleado y la presencia de yeso como f'iltro. Los niveles 
altos de alcalinidad en los ef'luentes se deben probablemente a los 
sistemas de agua muy cerrados (Webb y Chem, 1986). 

Para determinar la tratabllidad de ef'luentes de las fábricas de 
papel mediante un reactor de lecho fijo, se deben de considerar: 

La biodegradabllldad, el balance nutricional, la toxicidad y los 
sól ldos suspendidos presentes. Las caracterist leas de cualquier 
agua residual están def'lnldas por el tipo de producción y materia 
prima empleada. 

Varios compuestos de inlerés, se encuentran presentes en los 
efluentes de lrts f~hricas. p0r ejemplo l~ ~w.:;t"r1cla.s quimicas 
para controlar pH, espuma, lodos y corrosión, asi como también 
compuestos quimicos para recubr'imlento y blanqueo. Los sistemas de 
agua internos que se cierran, no solamente incrementan el 
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contenido de materia orgánica, sino también aumentan la 
concentración de sustancias que son potencialmente tóxicas a la 
bacteria anaerobia (Rosen y Gunnarson, 1986). 

La influencia de parliculrls sobre ur1:i. biop211cula Ho se conoce en 
detalle, no se sabe si están unidas o libres, esto no está 
conI'irmado. La blopclícula 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 sólidos suspendidos tienen una gran influencia sobre el 
funcionamiento del lecho fijo particularmente en la modal !dad de 
flujo ascendente. 

Un estudio de sistemas suspendidos mostró, que un incremento en 
los sólidos suspendidos Inertes de O a 20 Y. medid0 como porcentaje 

~~~oxci°m~~::~~~e d;5 ~Q~, ~eJeu%o~:3 • ~~l~~i~~ ~:nt~~~~~ dteeó;~~oªs ~= 
30 Kg de SSV/m3 y una producción de lodos de O. 1 Kg de SSV/Kg de 
DQO reducido (Henze, 1983; Castillo y Fernández-Vlllagómez, 1991). 

Los tóxicos y los biocidas son los otros componentes de los 
efluentes de las fábricas que pueden causar problemas durante el 
tratamiento anaerobio. Las substancias qulmicas para limpieza 
abarcan un intervalo potencialmente amplio de formulaciones, 
siendo las más comunes las mezclas de álcali y detergente. Estas 
se utilizan en las fábricas esporádicamente, P""" llmplez:::. de 
tubcria5. 

Aparte de los posibles efectos sobre el pH, los surfactantes 
aniónicos presentes en los efluentes pueden ser tóxicos a la 
bacteria anaerobia, pero parece poco probable que se puedan 
alcanzar concentraciones suficientemente ali.as en los efluentes ya 
mezclados. Los solventes limpiadores se pueden usar para problemas 
especificas de incrustaciones tales como depósitos de pegamentos. 

Jopson (1986), encontró durante su investigación trabajando con 
efluentes de estas fábricas que los solventes organoclorados, son 
particularmente tóxicos a la materia anaerobia, en concentraciones 
extremadamente bajas. Tales substancias no deberían ser utilizadas 
en ninguna fábrica que tenga un sistema de tratamiento anaerobio 
para sus efluentes. 

Los compuestos de azuf're provienen pr\nr~f'::'.lm-ent~ d~ les sulfe:t.i..us 
los cuaies se adicionan en forma de sulfato de aluminio o como 
resina encolante del ácido sulfúrico. La concentración de sulfato 
se debe de considerar ya que durante el tratamiento anaerobio se 
lleva a cabo una reduccción completa de sulfatos a 
sulfuros, los cuales pueden interferir en el proceso, en varias 
maneras: 

1) El ácido sulfhídrico disuelto, es tóxico para la bacteria 
productora de metano. 
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i i) El ácido sulfhidrlco presente en el blogas ca\lsa problemas de 
olor y aumenta el efecto de corrosión durante la combustión del 
gas. 

ili) Los sulfuros disueltos en los r-f'1u~ntes pucd:::n requerir de w1 
proceso de posL-oxidacíon antes de su d\sposición. 

iv) La presencia de sulfuros reduce la producción de metano. 
Concentraciones de 150-200 rng/L de este ácido, causan ihiblción 
total en la producción de rnetano (Jopson, 1986). 

La más serla de estas consecuencias es probablemente la necesidad 
de un post-tratamiento para eliminar los sulfuros solubles. Esta 
situación puede significar un costo extra, aún en fábricas con 
bajas concentraciones de sulfatos (Webb y Chem, 1986). 

Concentraciones de 150-200 mg/L de este ácido, causan ihib!c!ón 
total en la producción de metano ( Jopson, 1986). 

Jopson (1986), encontró que los sistemas anarobios pueden tolerar 
niveles muy altos de sulfatos disueltos (arriba de 4000 mg/L), sin 
afectar fa remoción de compuestos orgánicos y teniendo una 
reducción completa de sulfatos a sulfuPos durante el tratamiento 
anaerobio del efluente. Aún con niveles bajos de sulfatos (200 
mg/L), también se pueden controlar concetraclones significativas 
adicionando sales de hierro, sólo que entonces se incementarü Ja 
producción d6 loJu~. 

El tratamiento anaerobio se presenta menos atractivo, conforme la 
relación sulfato: DQO aumenta. Cualquier materia orgánica medida 
como DQO o DBO, se transforma de una forma orgánica a una 
inorgánica. Teóricamente, un valor de 1.5: 1 para la relación 
sulfatos: DQO, elimina toda posibilidad de producción de metano y 
remoción total de DQO. Por estas razones, el bajo consumo de 
sulfato de aluminio se considera un beneficio inherente, para 
cualquier- fábr-lca yue esté considerando el tratamiento anaerobio 
para sus efluentes (Jopson, 1986). 

Esto significa que los procesos que emplean encolantes neutros, 
están en la mejor posibilidad de ulilizar esta tecnología. La 
adición de molibdato de sodio para detener la reducción del 
sulfato, no ha s 1 do válida en nl ve 1 es de 2 mg/L de Mo04 o 
mayores, probalemente por razones económicas (Jop~nn, 1º~6). 

Lettinga (1986). consideró '!lle ]A !actibilicl:::.d de cualquiera de 
los sistemas de tratamieto anaerobio disponibles, de alta y/o baja 
tasa, debe de considerar algunas caracteristlcas importates para 
el agua residual a tratr;.r, como sen: 

a) Fracción insoluble en la DQO, tamb!én como la biodegradab!Jldad 
de esta fn1cción 

b) Tipo y cantidad de materla orgánica dispersada 
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e) Materia orgánica soluble, vs. biodegradabilidad, concentración 
y composición 

d) Materia inorg:inic::::.. :;ol:itlc.+.rc¡- cju1.·1pl<.J en e1 caso de residuo!:" 
de los molinos de papel, el Ca y el sulfato 

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

f) Presencia o formación de compuestos tóxicos y/o inhibidores 

g) Temperatura 

Para seleccionar un proceso adecuado, obviamente es de primordial 
importancia que se pueda garantizar una operación estable y que 
todos los ob.jetivos principales del sistema de tratamiento se 
puedan llevar a cabo con el minimo costo y mantenimiento. 
Considerando la presencia de sólidos suspendidos en efluentes de 
fábricas de papel, se puede considerar atractiva la selección de 
un reactor anaerobio, el cual efectivamente remueve y estabiliza 
estos contaminantes (Lettinga, 1986). 

Sagfors y Starck (1988), estudiaron la caracterización de 
sustancias polifenólicas con objeto de medir la cantidad de 
derlv,.do!< de llgnina en efluentes de pulpco kr;i.ft. Y" rp1<;> lo"' 
procesos de blanqueo y descortezado son las principales fuentes de 
sustancias polifenólicas; estos estudios están relacionados a los 
efluentes que provienen del blanqueo. Consideran además el tipo de 
maderas y a las secuencias en los procesos de blanqueo. 

Odegaard (1988), comenta que Ja mayorla de los autores parecen 
estar interesados en una determinación particular, esta es el 
contenido de materia organica. Solamente en muy pocos casos, se 
proporcionan datos de de la composición del efluente proveniente 
del reactor, tales como concentraciones de sólidos suspedidos, 
compuestos de nitrógeno y fósforo, metales pesados, etc. 
Parece también muy sorprendente que la mayoria de los autores 
consideran solamente el contenido orgánico en el efluente y no 
distiguen entre materia orgánica total y soluble. 

La mayoria de las aguas residuales de las fábricas de papel que 
emplean m~dP.ra r.nmn m~tPr~~ pr!m~. ~0nti~~en un~ o~~ c::...~t!d~d d~ 
compuestos dcri vados de l ignina, los cuales no son fáci !mente 
biodcgradablcs debido a la composición química de la madera, tai 
como se muestra en la Tabla 2. 4. La baja blodegradabi l idad de 
estas aguas residuales se indica por el alto valor de su relación 
de DQO a DEO, el cual está entre 4 y 6 \.lelander et. al. '(1988). 

Aunque el tratamiento anaerobio p1ierlP e] i mi nnr la mayoria de la 
DBO y también muchos compuestos de bajo peso molecular que son 
considerados como tóxicos al medio ambiente, una gran parte de la 
DQO permanece en el efluente después del tratamiento. Estas 

26 



sustanclas recalcitrantes, princlpalemente de alto peso molecular 
causan el color obscuro característico de estas aguas residuales 
provenientes de las fábricas de celulosa. Para eliminar estos 
compuestos y as! mejorar Ja remoción de Ja DQO, el tratamiento 
anaerobio tiene que combinarse con algunos otros métodos ae 
Lr·ctlh11\leuLo. En el fulu1·0, ~er·6. rnuy imporlctnl~ de!jhJ'1·011nt· Lale.; 
tratamientos combinados. 

Tabla 2.4 Composición quimica de la madera y de las 
hemicelulosasª(Br!tt, 1970). 

Celulosa 
Lignlna 
Pectina 
Almidón 
Hemicelulosa 
a. Glucoronoxyleno 
b. Glucoronoarabinoxyleno 
c. Glucomanan 
d. Galactoglucomanan 
e. Arabinogalactano 
f. Otros galactanos 

X de madera 
dura 

40-50 
20-25 

1-2 
trazas 
25-35 

muy alto 
trazas 
bajo 

muy bajo 
bajo 

trazas-bajo 

a En base extractíva, cenizas y libre 

X de madera 
blanda 
'10-45 
25-35 

1-2 
trazas 
25-30 
bajo 

bajo-medio 
grande 

bajo-medig 
muy bajo 

trazas-bajo 

b Fn r:iP.rtrii=: P.i:::pP.r:iP.~ v;lr:-. P.n r:rl;it.id;:idP.f> E'?ntre media y muy grande 

La mayor!a de las aguas residuales de la industria de papel 
contienen compuestos más o menos tóxicos para las bacterias 
metanogénicas, un problema común es la alta concentración de 
compuestos de azufre presentes en estas aguas ya que estos se 
reducen a sulfuro de hidrógeno en el sistema anaerobio. Hay 
diferentes formas para tratar la toxicidad. En muchos casos, la 
microflora se puede adaptar a los compuestos inhibitorios. Otra 
poslbl lidad es 1<1 de diluir en aeu" residual para disminuir Ja 
concentración de tóxicos. Además, muchas aguas residuales se 
pueden desintoxicar antes del tratamiento anaerobio por medios 
quimicos, físicos o biológicos (Welander, 1988). 

Las aguas residuales que provienen de fábricas que bl"anquean 
la celulosa mediante procesos quimicos, tienen como principal 
problema la presencia de ligninas y compuestos húmicos, las que no 
:;ctt ft.ci!c~ de d:::t:::r-min::r pe:-- :::::::-- ccr.'lp~c:::t::-c de cco~d.!~~ci6n. 
Mikkelson (1988), presentan una forma de analizar reslduos de 
lignina en aguas con sustancias húmicas. Para este propósito se 
utilizó cromatograf!a de liquides de alta resolución. Las posibles 
propiedades fluorescentes del 4-brornomet i!-7-metoxi-coumarin 
(4-Br-MHCJ derivado de la llgnina y de materiales húmicos, 
sugirieron este estudio. Este método puede aplicarse a la 
caracterización de aguas ~' a la diferenciación emtre la lignlna y 
los compuestos húmicos presentes en efluentes de fábricas de 
papel. 
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2.2.2.1 Efectos de las aguas residuales de la industria de papel 
sobre el medio ambiente. 

Se sabe que la pul pA nn f. :atad:! :: los residuo::> <l~ µapel, son 
tóxicos a la fauna acuatlca, aunque pñir8 muchos est~'1d.i..-c:; ul 
impacto está lln.ila.do. La mayoría de Jos estudios se han basado en 
técnicas de bloensayos letales y han trabajado con efluentes 
de las fábricas que blanquean la celulosa empleando el 
proceso Kraft (Bengtsson, 1988; Langi y Priha, 1988; Bertoletti et 
al., 1988; Neuman y Karas, 1988). 

Algunas corrientes con tóxicos en fábricas de papel pueden tener 
LCso de 96 horas de 1 a 10 X por volumen. Así, que las corrientes 
deben diluirse entre 1 y 10 X de su concentración original para 
alcanzar el nivel de muerte del 50 X después de 96 horas. Después 
de la dilución de grandes volumenes de efluentes no tóxicos, las 
aguas residuales de la fabricación de celulosa, tiener. una LCso 
de 96 horas entre el 25 y el 50 X en volumen. 

Normalmente, la concentración mínima de tóxicos en los residuos de 
pulpa y papel varia desde 1 a 5 lJT (lJT = Concentración actual del 
residuo o substancia / 96-hr LCso) y la mayoría de las sustancias 
tóxicas tienen un intervalo entre 30 y 50 lJT. El uso del concepto· 
lJT requerirá que el valor LCso a 96 horas y la concentración se 
conozca para todos los efluentes y para todos los residuos de la 
industria (Salas, 1988). 

Gellman (1988) realizó una indentlficaclón de los efectos 
ambientales de las aguas residuales de la industria de papel, 
estos son: color, sabor y olor; crecimiento de lodo; calidad 
bacteriológica del agua (abastecimiento de agua potable y uso 
recreaclonal en donde haya contacto con el cuerpo); espuma 
superficial en el agua; cal ídad del 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 eligieron los parámetros de mayor 
interés, relacionandolos a los efectos sobre la calidad de agua 
potable y al desarrollo de recursos pesqueros, particularmente a 
aquellos destinados al consumo humano y también lo refiere al agua 
subterránea. 

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

5e pueden considerar tres catee;orias para tratar los residuos de 
las fábricas de papel: ( 1) remoción de sólidos suspendidos; (2) 
tratamiento químico y (3) oxidación biológica. 

2.2.2.2.1 Remoción de sólidos suspendidos. 

El proceso de si;dimentación de acuerdo con Eckenfe!der (1966), se 
puede considerar como sedimentación discreta, sedimentación 
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floculenta y sedimentación por zonas. La sedimentación discreta 
ocurre cuando las particulas suspendidas tienen el tamaño o el 
peso suficiente para sedimentar desde la fase liquida. Este método 
puede llevarse a cabo en tanques, lagunas, lagos, etc. La 
sedimentación floculenta es el proceso merll,mte el cual la 
velocidad de sedimentación de la partícula se incrementa conforme 
pasa a t1·avés de la profundidad del tanqu". El incremento en la 
velocidad de sedimentación es el resultado de la coalescencia con 
otras particulas conforme ellas se sedimentan hacia el fondo. En 
la sedimentación por zonas, las partlculas se unen unas a otras 
conforme la masa general se sedimenta, formando un sobrenadante y 
una capa de flóculos. Las capas de flóculos sedimentaran 
uniformemente hasta que la diferencia en densidades de los lodos 
causen una separación de las capas. El 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 procc<:;o se lleva a cabo normalmente en un 
clarificador, el cual puede ser circular o rectangular. 

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

2.2.2.2.2 Tratamiento quimico 

La "Coagulación" se emplea para remover completamente particulas 
de tamaño coloidal presentes en residuos l iquidos. El coagulante 
más utilizado es el sulfato de aluminio (alumbre). El sulfato de 
aluminio se adiciona al residuo para formar unos flóculos. Estos 
flóculos son menos solubles a pH 7.0 y están negativamente 
cargados a un pH de 8.2 y positivamente cargados a un pH de 7.6; 
entre estos 1 imites, la carga de los flóculos está mezclada. Las 
sales de hierro también se usan como agentes coagulantes. La 
adición de polielectrolitos mejora la actividad de la mayoria de 
los coagulantes. La silica activada, se usa para este propósito, 
con mucho éxito. El desarrollo de los polimeros orgánicos, 
aniónicos, catiónicos y no iónicos, ha abarcado ampliamente el 
campo del tratamiento de aguas. Esto polimeros se pueden fabricar 
de diferentes pesos moleculares y variando sus caracteristicas 
clnctr~l 1 tlca.:;. As-1, !:jt::: pu~den fabricar poJ.1rneros para 
aplicaciones muy especificas. Los polimeros de alto peso molecular 
son generalmente más efectivos como ayuda coagulantes (Britt, 
1970). 

2.2.2.2.3 Oxidación biológica. 

Los microorso.ni~mo:; pueden metabolizar al mb..Lerial presente en ias 
aguas residuales, el cual sea biológicamente oxidable, si se les 
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proporciona un ambiente adecuado. Generalmente se utiliza un 
proceso aerobio (Britt, 1970). 

La digestión 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 anaerobl os se real 1 za una f~rment:i.ci ón eh uu 
Pspacio cerrado, en el cual se evita la presencia dP. oxigeno 
molecular. Los productos finales del tra.tamiento anaerobio son 
básicamente :formas reducidas, tales como: metano, amonio y ácido 
sul:fhidrico. El alto contenido de los residuos de las :fábricas de 
papel, generalmente mitiga al tratamiento anaerobio (Donnelly, 
1986). 

El acondicionamiento de los eI'luentes de las :fábricas de papel 
para el tratamiento anaerobio, depende no solamente de la 
naturaleza de la materia orgánica presente, sino de otros :fatores 
tales co1no ia temperatura del agua residual y la concentración de 
los sul:fatos (Webb y Chem, 1986). Para el tratamiento biológico 
aerobio convencional, hay poca necesidad de averiguar las 
caracteristicas especi:fica.s del efluente, además de asegurar que 
la materia orgánica presente es blodegradable y que los materiales 
tóxicos están ausentes. La situación es di:ferente, para el 
tratamiento anaerobio, esto se debe parcialmente, al ·hecho de que 
se requieren di:ferentes grupos especificas de bac"terias para 
completar la conversión de compuestos orgánicos a melano y 
también, por otro lado, se debe a que la bacteria anaerobl.a es de 
naturaleza más sensible que la aerobia. 
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2.3 FUNDAMENTOS DEL TRATAMIEliTO ANAEROBIO. 

La digestión anaerobia es una fermentación bacteria! natural, por 
medio de la cual, la materia orgánica, en ausencia de oxigeno 
disuelto, se transforma en una mezcla de gases, básicamente, 
metano y dioxirl,, d~ c:J..rbcn0. El proceso anaerobio, se ha utilizado 
ampliamente durante mur.hns añcs en Chio;:t y la 1nd1a a nivel 
doméctl co donde el gas resulta con un al to contenic!o de mct.ano; 
actualmente, todavía se utiliza para calefacción, alumbrado y para 
cocinar en las casas. En el Reino Unido, como en muchos otros 
paises industrial izados, la digestión anaerobia se ha usado para 
la estabilización de lodos provenientes de las plantas de 
tratamiento de aguas domésticas, con el fin de adaptarlos para su 
disposición en suelos agrícolas. El gas generado de este proceso 
se ha empleado casi universalmente para propósitos de calefacción, 
aunque recientemente en el Reino Unido, el gas excedente se 
limpia, se comprime y se aprovecha como una fuente de combustible 
para vehlculos. 

Aunque el proceso anaerobio se ha aplicado en los propósitos 
descritos anteriormente, no fué sino hasta principios de la década 
de los sesentas cuando recibió atención como un tratamiento de 
agua residual industrial. Los intentos para transferir la 
tecnologia de digestión de lodos, sin modificación, al tratamiento 
de aguas residuales no tuvieron mucho éxito. Sin embargo, en los 
pasados veinte años, los cienliflcos e ingenieros han realizado 
considerables esfuerzos para alcanzar un entendimiento mayor de la 
microbiología y para desarrollar exitosamente tln !ntei-v:üo de alta 
eficienci:i en los ¡.wocesos anaerobios para el tratamiento de aguas 
residuales industriales. 

Como sucede actualmente en todos los campos científicos y 
tecnológicos, la investigación y el desarrollo continúan 
evolucionando para mejorar la operabilidad y la economía de los 
procesos anaerobios. 

Donnelly (1986) concluyó: Los procesos anaerobios surgen para 
proporcion:ir un buen tratamiento de aguas residuales Industriales 
y se hacen considerables esfuerzos para desarrollar el proceso 
específicamente para los industriales. Considerar el proceso 
anaerobio para aplicarlo en la Industria en general es 
todavía relativamente prematuro, sin embargo, por eso es válido 
para cualquier industrial preguntar si el proceso se ha 
desarrollado lo sUficiente. El medio más directo para atraer su 
credibilidad serla por medio dA In~ pr-c·::::cdor;;¡; 11 usuarlos 
c;;:istéuLt:s; hasta donde la confidencialidad lo permita, publicar 
más información sobre los costos reales, funcionamiento y 
soluciones a los problemas de rutina, los cuales son 
caracteristlcos de la mayoria de las plantas de tratamiento de 
aguas residuales a escala complela. Tai Información es más 
importante para los industriales que para los artículos de 
investigación y se elaborarla de una form" más accesible pw·a 
a~'lldarlos a ellos, que no son expertos, con el fin de justificar 
su decisión de utilizar tratamientos anaerobios para aguas 
residuales. 
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2.3.1 Proceso bioquímico. 

El tratamiento anaerobio de r~~irl11as or-gñ.n!cos y ::;u cuuversion a 
biogas y lodos ocurre en cuatro etapas bá~ir~mente (H~bctc. 198G)~ 

l. Hidrólisis; Los compuestos orgánicos no solubles se hidrolizan 
por enzimas excretadas por las bacterias acidlf icadoras. Ya que la 
velocidad de este proceso es más bien lenta, frecuentemente se 
considera como el paso que controla la velocidad del tratamiento 
anaerobio entero. 

2. Formación de ácidos; Los compuestos hidrolizados se convierten 
a ácidos orgánicos tales como el ácido láctico, el ácido butirico, 
el ácido propiónico y el ácido acético, por medio de la bacteria 
formadora de ácido, también se convierten a alcohol, hidrógeno y 
dióxido de carbono. 

3. Acetogénesis; Las sustancias orgánicas de los pasos anteriores 
se convierten a ácido acético, hidrógeno y dióxido de carbono. 

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

a) CH3COOH -------~ CH4 + C02 

b) CO:: ··-----V CH• + 2 H20 

Cuando otros aceptores de hidrógeno como nitratos y sulfatos están 
presentes, la última reacción mencionada para la rormación 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 quimlco (uso de 
sulfito) o encolantes ácidos del papel (uso de sulfato de 
aluminio). 

Normalmente la bacteria 
por el hidrógeno y si 
cantidad, la bacteria 
hidrógeno disponible: 

metanogénica desencadena la competencia 
el sulfato se encuentra en una gran 
sulfato-reductora consumirá todo el 

c) 4 H2 + H2SQ4 -------~ + 4 H20 

F.st::i s!tue.ci6n ;::; dcsfca.vu1·abie para la e.flciencia del proceso ( 1 
mg de sulfuro = 2 mg de DQO) para la cantidad y calidad del blogt..s 
y pa.-a el olor del efluente. Otra desventaja de la formación de 
sulfuro puede ser su toxicidad. 

Orgánicamente los enlaces del azufre no se afectan (Pinchan 
et al., 1988). Algo del ácido su!fhidrico está presente en el 
biogás y otro tanto está disuelto en el ei"luente. 

La degradación anaerobia de las moléculas orgánicas de una 
sustancia compleja toma lugar vía una cadena al imenticla 
complicada. Aparte del amplio espectro y diferentes tiempos de 
generación de los microorganismos involucrados, as! como de las 
complicadas interacciones entre formaciones ácidas fermentativas y 
metanogénesis, también se debe de considerar aqui el papel 
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regulador del hidrógeno sobre hi. formación del ácido acético, por 
medio de los microorganismos acctogénicos dictado, por la 
termodinámica. Si el hidrógeno no se= utiliza suficlcnlemente 
rápido por la bacteria formadora de metano enlences, ocurre una 
acumulación de ácidos butirico y especialmente propiónico. 
induciend'J 3..lt~::: c0nceul1·<:i.ciones para 1.!na inhlbi.ción marcada de la 
formación de metRn0 (Ai\'3..sid!s c:t. <:..1., i956}. 

Debido a la degradación en etapas con dl versas poblaciones de 
bacterias, se ha propuesto que la for·mación de ácidos 
fermentativos y la metanogénesis debían separarse usando 
combinaciones del reactor mul t i-ei.apas. Er. part ícular, se usa la 
forma de dos etapas de operación, en la cual la acidificación del 
material fermentable se lleva a cabo afuera del reactor, durante 
la primera etapa, lo más lejos posible. Entonces, la descarga pasa 
a la segunda etapa, en donde se lleva a cabo la formación del 
metano. La inmovilización de los microorganlsmos debido a la 
colonización de los reticulos en los reactores de lecho fijo con 
recirculación son convenientes, especl<>.lmente para alcanzar w1a 
alta producción en relación con el espacio y el tiempo (Aivasidls, 
1988). 

En algunas ocasiones las aguas residuales se acidifican antes de 
que lleguen a la planta de tratamiento. De lo contrario, Ja i>t.ap" 
de acidificación y la formación de metano también pueden llevarse 
a cabo en reactores separados ocurriendo una granulación en ambos 
(Donnelly, 1986). 

OL1·a participación son las reacciones de interrelación que ocurren 
en el sistema durante el proceso de digestión, incluyendo la 
formación y excreción de factores de crecimiento realizados por· un 
grupo de microorganismos que se requieren para Ja existencia de 
otras especies y Ja captación del medio por una especie de 
sustancia inhibidora a otra. Gujer y Zehnder (1983), propusieren 
un sistema de seis etapas para la conversión anaerobia de 
sustancias orgánicas degradables de al to peso molecular a CH4 y 
C02 (Flg. 2.4). Estas etapas comprenden: 

l. Hidrólisis de proteinas, lípidos y carbohidratos; 
2. Fermentación de azúcares y aminoácidos; 
3. Oxidación anaerobia de ácidos grasos de cadena larga y 

alcoholes; 
4. Oxidación anaerobia de intermediarios tales como ácidos grasos 

volátiles (con excepción del acetato); 
5. Conversión de acetato ::.. ml"llt::"IJ"!i:' ~, 
6. Conversión de hidrógeno a metano. 

!nove y Koyama (1988), encontraron que el hidrógeno juega un papel 
muy importante como un factor de aceleración en la descomposición 
del acetato a metano; esto se investigó con base a la teorla de 
reacciones catalizadas del acetato, propionato y butirato. 
Estudiaron como se lleva a cabo 11n<1 converzión biológica <le 
acetato a metano a través de una reacción de reducción del grupo 
metilo, en la cual el hidrógeno dentro de Ja célula juega un papel 
importante. Esto muestra como basándose en la teorla, se puede 
explicar que la descomposición del acetato, se acelera bajo la 
coexistencia del propionato o del butirato. 
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Fig. 2.4. Diagrama esquemático de la biodegradación anaerobia. 
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2.3.2 Producción de gas. 

Los procesos de digestión anaerobia, ofrecen un número de ventajas 
sobre otr....:: formas dt: cuuv~rsión de energia (De Renzo, 1977): 

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

- Convierten eficientemente el carbón contenido en la materia 
orgánica a combustible utilizable. 

- Muchos tipos de materia orgánica son sustancias potenciales para 
su conversión a gas. 

- El gas es seguro y conriable. 

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

particularmente 
procesos, para 

El tratamiento anaerobio de lodos municipales se ha realizado por 
muchos años. Se ha empleado para reducir los volúmenes que se 
manejan, para hacer el lodo más fácil de manejar para su posterior 
deshidratado y en gran escala, contribuir al balance de energia de 
una planta de tratamiento de aguas reslduales utilizando el biogas 
para calentamiento y generación de fuerza. Ar:~rh:uj~ur.ente:::entc, en 
climas calientes, como lo es la India, el biogás excedente, se ha 
vendido a los consumidores como un combustible. En el Reino Unido, 
se han desarrollando trabajos sobre el envasado del biogás para 
vehiculos CK!te y Stringer, 1986). 

Una contribución de "las plantas de biogás en Europa" se realizó 
entre mediados de 1981 y principios de 1984 por un grupo de 12 
expertos europeos. Cada uno de ellos identificó, visitó y 
escudrifió casi todos los digestores existentes en su pais, 
siguiendo un rormato común. Por 1983, se cuantificaron, un total 
de 546 digestores de metano construidos en la Comunidad Europea y 
en Suiza (Nyns, 198S). La biometanización, es una tecnologia 
madura pero su implementación tiene paradojlcamente solo un éxito 
parcial. !.As plantas de blogás en las granjas familiares podrían 
ser econózicas pero rara vez lo son, ya sea porque los costos de 
inversión son muy altos o porque no se puede mantener por largos 
periodos de tiempo el f11T'!r:-!0n~rn!ento ::::.t!:;~~ctc.rlv Jt:l J·eacLor. 
Las plantas de biogás para los residuos de agro-industrias, por el 
contrario se !"'Cconoccn cada día más y más, como biotecnologias 
ambientales bien establecidas. 

Cácercs y Ch! 1 lnguiga ( 1985), presentaron un documento con una 
revisión de experiencias y evaluaciones de diferentes proyectos de 
blogás, almacenados en un banco ri~ datos del Departa;;iento ll~ 
Bioenergia de la Organización de Energia de Latinoamérica (OLADE) 
y discuten alguno.s consideraciones lnportantes sobre energia y 
desarrollo rural. En 22 paises latinoamericanos, existían 
proyectos de biogás con implementación en el campo. Estos 
proyectos tenlan una variedad de grados de sof"isticación 
desarrollo. Las primeras experiencias datan de 1953, pero no f"ué 
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sino entre 1975 y 1982 que estos pr·oyectos se incrementaron. En 
1984, Méxjco ter¡\,. 26 biodigestores continu0s, la mayorla de ellos 
menores a 15 m3

, en ocho instituciones y con 20 especialist.as 
involucrados. Actualmente var·ias 1nstitucionPs t~ntr. pt'ibl!c:!!: se::::; 
priva.Üd.ti har;en estudios sob~.:.; digestión anaeróbja. 

Cuando los proyectos d':'! biogás empe;.:arnn 1 la construcción de 
biodigestores estuve muy· subs.idiz.da debido a sus apoyo3 ae 
demostración inicial; sin er.ibar·go más t2J·de, surguieron los 
problemas. Los principales problemas se pueden desglosar en las 
siguientes categorías: :t. Problemas técnicos, 2. Prob1emas 
institucionales, 3. Problemas socio-económicos, 4. Problemas 
financieros. La iniciaLiva privaóa 1 se involucr~. cada vez más 
tanto en la adaptación de equipo como en estudios de. mercado. 

Con respecto a reactores alirnenr.ados con residuos que con-,:engc.._¡~ 
celulosa, Puhakka et. al. (1985), hicieron algunos estudios a 
nivel laboratorio en digestcrc::; ano..eroLlus de tipo cúpula 
flotante. El sustrato fué básicamente de ciatui"aleza celulósica. 
Los digestores se cargaron ini~lalemnetc con un~ suspensión de: 
est!ercol con ·JX de sólidos totales. El blogás que se produjo, 
durante la digestión anaerobia fué de 140 y 226 L/kg de DQD 
adicionada por día, con un porcentaje ciP. mQtanc d.~ ?6~~J a ur1 
tiempo de retención de 6 y 8 dlas respectivamente. 

Al efectuar monitoreos intermedios de gases trazas, se puede 
obtener al2una mcdidrl .-?e! !:!;!..:!.d::: m.:::ttAbVlloL:u ue.t sistema 
anaerobio. En contraste al muetreo de la !ase liquida, el a,,álisis 
de gases está sujeto a la adquisición de datos de tiempo r·eales. 
Usando un plan experimental establecido, Hlckey y 51litzenbaum 
( 1988), estudiaron junto con los parámetros convencionales, la 
estabi 1 idad de 1 di gestor ~· l?.. respuesta del sistema debido a 1 a 
presencia de tóxicos y a variaciones en cargas hidráulica.;; y 
orgánicas. Desde 1985, Jos estudios se ho.n dir!gido para evaluar 
la eficienia del monóxido de carbono y do'1 hidrógeno como un medio 
para controlar al sist~m~. anaer-cbio. 

2.3.3 Efectos de los factores ambientales sobre la 
digestión anaerobia. 

Se deben de considerar otros factores de importancia primordial 
para el proceso de digestión anaerobia, estos son los factores 
ambientales. En Jos siguientes pár1·afos se describirán los efectos 
dP. l;::¡ t~~r~r?..t!.!!"":!., l.::;: ;¡~t1~c.ti..t~ y ia.s sust.anc1as tóxicas. 

2.3.3.1 Tempc:!'e.i..ura. 

La depedencia de Ja temperatura en el tratamiento de ~0uas 
r~sldua!es es en general, de naturaleza idéntica, para los 
procesos de digestlón anaerobia. El Intervalo de trabajo más común 
para la operrtciñ~ de !es procesos es t:l Üt! 30 a 40°c. Algunos 
investigadores han mostrado que el proceso anae~ob!o puede operar 
en un intervalo de temperatura entr-e 10 y 14 C, sin presentar 
cambios imporbantes en el ecosistema mlcrobi ano. A temperaturas 
entre 40 y 45 C la actividad microbiana es todavla significativa, 
pero debido a la alta velocidad de decaimiento, los coeficientes 
de producción observados de la bacteria productora de metano, se 
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aproximan a cero, por lo que se vuelve difícil a esa temperatura, 
una operación continua (Henze y Harremoes, 1983). 

En sistemas anaerobios de temp0ratura controlada, no ocurren 
alteraciones si se excede en 1 C. la temcerat.ura "º¡ irwl~ ~.! 
n;acLur-. a Lraves ae Jos dispositivos de calentamiento·. El calor 
eeneradc por la act i vi.i~.d <le i=.. Oact.c•ia ba.jv lás cuu<llciones de 
digestión anaerobia es, en teoría, suficiente para mantener la 
temperatura ambiente en un rango mesofílico, pero la energía 
involucrada como calor en la conversión de aguas residuales 
tipicas, no es adecuada para elevar la temperatura del influente 
frío ni tampoco para compensar el calor perdido en temperaturas 
ambientales frias (Stronach et. al. 1986). 

Las alteraciones rápidas en la temperatura del reactor, aún de 
pocos grados, pueden resultar marcadamente negativas en el 
metabolismo microbiano y se requeriran varios días para la 
recuperación. 

Los cambios de temperatura en un proceso en operación, se deben 
hacer lentamente, es deci.r, por etapas de uno por día. Sl se sigue 
este procedimiento, los microorganismos se adaptarán sin ningún 
problema en el proceso metabólico, aunque la velocidad metabólica 
cambiar. Cuando se discute la dependencia de ¡,. temperatura. es 
imporl.ante distinguir entre la dependencia de temperatura de las 
diferentes constantes de crecimiento. La velocidad de remoción del 
sustrato y la rapidez de producción del metano es de interés 
primordial. pero el cocf'ir.1Pnt~ d-::- p!·cdw::ci6n, la valvclUa.ü de 
decaimiento y la rapidez de crecimiento especifico también 
dependen de la temperatura (Henze y Harremoes, 1983). 

Los procesos termofillcos tienen una rapidez de produc.., JU de 
metano bastante const'5nte, independiente de la temperat ;,·; en el 

~~t-:;v;~o Y. d~a~~r a q~~ ec~ i": ;:~~~~~ª~e~~~~~~~a d:l 3~usJ;ª(~e~~e ~ 
Harremoes, 1983) . 

El significado de la temperatura para la velocidad de la digestión 
anaerobia, indica que la temperatura final de operación del 
reactor, se considere como uno de los principales parámetros de 
disei\o. En intervalos psicrofillcos, mesofilicos o termofi!lcos, 
la uniformidad de la temperatura sobre el contenido total del 
recipiente es muy importante para los procesos de digestión 
anaerobia. 

Una temperatura constante a través del sistema se cuede 
proporcionar m<:dlanle un mezclaao adecuado del contenido. del 
digestor por medio de aspas, por burbujeo de gas o mediante un 
intercambiador de calor; Si se localizan áreas fuera de lo normal 
en el recipiente, las actividades microbiológicas en estas 
reglones variarán y los Incrementos de temperatura en paquetes 
transitorios inhibirfin o inactiv3.ró...."1 l~ poblaclóia Jt! bacterias. 

La ineficiencia de los digestores anaerobios pequci\os calentados 
cllmállcamcnte, frecuentemente puede ser resultado de 
fluctuaciones diurnas en temperatura. La estabilización de las 
temperaturas internas en reactores a escala industrial en climas 
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tropicales, puede requerir la Incorporación, en cierta forma, de 
controladores de calor, en caso de que la calidad de efluente y la 
producción de gas se requieran de una manera uniforme. 

También es necesario un mecanismo de a~ltaci6n snf1".:'ientc ¡.::::t.-~ 
di~pcr:;~-- .:uá.iyuier formación localizada de calor dentro ciPl 
reactor. La luz del .s0l int':.'nsa pucjc causar va.riaciones en la 
temperatura superficial y en Ja Interna si está dirigida sobre un 
solo lado del reactor. Las variaciones estacionales de la 
temperatura tendrán poco efecto sobre Iaceoblación bacteria! si se 
introducen alteraciones gr·aduales de 1 e por dla en el sistema 
Interno del reactor; tales cambios permiten que los 
microorganismos se adapten a Ja nueva temperatura (Stronach 
et. al. , 1986). 

2.3.3.2 Nutrientes. 

Adicionalmente a Jos requerimientos fundamentales de 
macronutrientes tales como carbono y nitrógeno, se necesita un 
suplemento del medio bacteria! con ciertos nutrientes especificos 
para su crecimiento y actividad, ya que existe cierta incapacidad 
de un gran número de bacterias anaerobias para sintetizar algunas 
vitaminas esenciales o aminoácidos. Se debe de mfl.ntener el nivel 
m1nimo necesario para cualquier nutriente, aquel cuya 
concentración sostenga una velocidad de crecimiento deseada, 
aunque también exista un nivel máximo de requerimientos de 
nutrientes, arriba del cual r.~urre la !nhi bición Ut::l sustrato. 
(Jlenze, 1983). 

En sistemas de reactores anaerobios, la definición de estos 
limites son vagos o inexistentes. La estimación de los 
requerimientos minerales resulta particularmente dificil debido a 
la presencia de complejos metálicos celulares y no celulares. Los 
fosfatos y los sulfatos también pueden ejercer una represión 
catabólica de rutas metabólicas especificas, mientras no afecten 
el crecimiento Stronach et al., 1RR6). 

Los requerimientos nutricionales de los microorganismos también 
pueden ser interdependientes: por ejemplo, en presencia de bajas 
concentraciones de potasio, el sodio es capaz de satisfacer algún 
requerimiento de potasio. Además, 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 i nrh1st!"i~l~:: cent i~rn::h w1 exceso sustancial de 
nutrientes; el ejemplo más común es el fosfato, pero otros ta les 
como los iones dn zinc y de cobre, frecuentemente pueden estar 
cerca de los valores limites (Stronach et al., 1986). 

Otros r.utrientes diferentes al nitrógeno y al fósforo son 
esenciales para el proceso anaerobio. La Tabla 2.5 lista algunos 
de estos compuestos. La nPces!dad del azUfre ¡;ai·ece ser de la 
misma magnitud que la del fósforo. La importancia del niquel para 
los metanógenos solo se ha estudiado recientemente. Para la 
digestión de residuos a escala completa no se ha considerado esta 
necesidad, debido a que el nlquel está presente como elemento 
traza en aguas residuales; pero para experimentos de laboratorio, 
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la falla de nlquel puede reducir considerablemente la actlv\áad 
bacteria! (Henze y llarremoes, 1983). 

Tabla 2.5 Micronutrlentes que mejoran el funclonamlPnl<' del 
pro..:""º "11aerob1 o ( Henze y Harremoes, 1983). 

compuesto Concentración Efecto 
benéfica en ~! 
estudio ( g/m") 

Fe++ 0.2 Precipitación de sulfuro 
Floculaclón/estructura de la 

Fe++ 
biope!lcula 

12-120 

Ni++ 
soluble 
0.01 ? Construcción del cofactor 

F430 en mctanógeno~ 

Mg++ 
0.006 Incremento en la actividad 
0.01-0.02 Floculación 

ca:: 0.01-0.04 Floculaclón 

ªª++ 0.01-0.1 Floculación 
Co 0.01 Vitamina B12 

0.003 Incremento en la actividad 
504; 0.02 Incremento en la actividad 

Los intervalos de concentración dados en la Tabla 2.5 no se pueden 
utilizar como gula ya que resultaron de condiciones experimentales 
muy especificas. En general, es cuestión de una relación dada 
entre la materia orgánica y los nutrientes esenciales. 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 adición 
de nutrientes est ndar como las '"'les de extr:icto de su•wo (Henze 
y Herremoes, 1983). 

El diseño y la optimización del medio de crecimiento debe, sin 
embargo, considerar las limitaciones técnicas y económicas 
impuestas por la naturaleza y la cal !dad del residuo a procesar 
(Stronach et.al., 1986). 

2.3.3.3 Sustancias tóxicas presentes en las aguas residuales 

El fenómeno de acl imalación se observa, pero no se entlende. 
Quizás si se entendiese mejor podria explotarse con mayor 
eficiencia. De la amplia variedad de tóxicos ensayados para la 
respuesta metanogénlca, parece ser que el sitio especifico de daño 
en la célula podrla depenrlPr del tóxico (Speece, 1985). 

Di versas observaciones generales sobre toxicidad efectuadas en la 
digestión anaerobia Indican que los metanógenos muestran el mismo 
patrón de respuesta común a una gran gama de tóxicos {Speece, 
1985). 
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Las sustancias lnhlbldoras o tóxicas para el tratamiento 
biológico, pueden ser orgánicas e Inorgánicas. Se puede hacer "'"' 
Jl::tliw . .:iú11 e11L1·e los compuestos, los cuales pueden ser necesarios 
.i:n pcqucfi3= c::...i'1tidn.dc.G, pt:.-1·0 l {)xi<.:o!::i a ultn.!; conccntraclon~s. µor 
ejemplo, el azufre y el níquel, y compuestos que son tóxicos 
Lambién en niveles bajos, por ejemplo los halógenos orgánicos. Los 
materiales tóxicos pueden aparecer en forma dlsconlínua o ser una 
parte constante del agua residual. Los efectos lóxlcos pueder, ser 
bacterloslálicos, es decir, permanentes, definiendo con ello la 
toxicidad para el diseño del proceso global (Rosen y Gunnaruon, 
1986)' 

El control de tóxicos se lleva a cabo preferentemente removiendo 
el material tóxico de las aguas residuales o por separación de 
las corrientes. SI esto no es posible, existe todavla un número de 
alternativas, por ejemplo, lñ remoción de las sustancias tóxlcas 
en pretratamlentos, por preclpl tac Ión, aeración y separación, la 
adición de compuestos antagónicos o la dilución a niveles de 
toxicidad mas bajos. La precipitación se usa ya sea antes o en el 
interior del reactor (Rosen y Gunnarsson, 1986). 

Se pueden encontrar problemas serlos a valores de pi! al tos dentro 
del reactor, en la conversión de sulfuros a azufre. Debido a que 
la oxidación de los sulfuros produce OH-y el pi! se eleva. Por 
tanto el valor del pH en c1 rPAr.tor ..,.e une de le:; cbjüt1Vüb 
principales de Bulsman et, al. (1988). Al Ilnal, el valor del pH 
puede variar de 6. 5 a 9 sin ningún efecto negatl vo sobre el 
proceso y la velocidad de conversión del sulfuro se correlaciona 
bastante bien con sus velocidades de carga. 

El sulfuro de hidrógeno lnhl be al tratamiento anaerobio cuando 
está presente a al tas concentraciones (Lettlnga, 1986). La 
bacteria sulfato-reductora utiliza la misma fuente de energia y es 
más efectiva que la bacteria productora de metano. Esto redunda .,ll 

una producción de metano mas baja. Las reactores que utl 1 izan la 
forma de al lmentaclón de flujo descendente, pueden evitar esta 
situación, debido al preferencial desarrollo de la bacteria 
sulfato-reductora, en Ja parte superior del reactor con una al t.a 
concentración de H2S libre en esta zona. La parte inferior del 
reactor con la bacteria reductora de metano no se alcanza por la 
inhibición del 1!25 el cual se elimina con el blogás en la parte _, 

~ ..... ,.nnn\ 
-'...tUU/o 

Cuando el sulfur-o o=sl'1 pr.,sente es necesario el !minarlo antes de 
descargarlo a la alcantarilla o al cuerpo receptor (K!te y 
Strlnger, 1986). La rapidez de oxidación del sulfura es variable y 
dt:pt!11de de la naturaleza del sustrato. Las velocidades de 
oxidación, están en función de los sulfuros y del oxigeno 
disuelto, si se opPr" fl altos nivele::: de oxigeno c:.ll:;ut!li.o se 
podrlnn reducir los tiempos de retención. El uso del aire podria 
causar algún daño, debido a que el burbujeo del gas, sacarla algo 
de los sulfuros hacia el medio ambiente y serla dificil o 
imposible mantener altos niveles de oxigeno. Con los sólidos 
presentes, la velocidad de oxidación se Incrementa. 
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Los problemas de lncrustaclón del carbonato de calcio 
presumiblemente también prevalecerán en el reactor del lecho de 
lodos granular, también como en el reactor de lecho fluldlzado de 
flujo descendente y el filtro anaerobio de flujo descendente 
( Let t 1 nga, 1986). 

Por otra parte, Lettlnga 
conclusiones con respecto 
residuales a tratar: 

(1986), llegó a 
al sulfttLo presente 

las 
en 

siguientes 
las aguas 

- El sulfato en si mismo no lnhlblrá significativamente a Ja 
metanogénesls a partir del acetato a concentraciones de sulfatos 
menores de 5 g/L. 

- La lnhlblclón del H2S 
permanece insignificante 
DQ0/504 excede los 10 g/g, 
velocidad. 

(resultado de Ja reducción del 504) 
si Ja relación en el lnfluemte 

al menos en sistemas anaerobios de alta 

Se pueden esperar problemas mas serlos con respecto a la 
Inhibición del H2S a relaciones de DQO/SO. lOg/g, partlcularment<: 
en valores de DQO en el influente que excedan los 10 g/L. 

Aparte de los problemas de Inhibición, la formación del H2S se 
acompafiaria con problemas ambientales (olor) y corrosión a menos 
que se tomen medidas adecuadas. 

Considerando que: la emisión del sulfuro es un gran problema 
asociado con el tratamiento anaerobio de sulfatos y sulf'itos 
contenidos en las aguas residuales y que el sulf':.to se ut!.li::a·¡:.¡;¡
la bacteria sulfdLo-reductora, como un aceptar de electrones. Las 
propiedades corrosivas, el olor desagradable y la alta demanda de 
ox geno exigen un control para su liberación del medio ambiente. 
El H2S es uno de los contaminantes mas tóxicos. Los sulfuros 
también tienen un efecto inhibidor a la metanogénesis (Buisman et. 
al., 1988). Estos autores investigaron el desarrollo de un proceso 
biotecnológlco para convertir sulfuro a azufre elemental, debido a 
que hay alguna bacteria conocida que puede oxidar al sulfuro por 
ejemplo la bacteria sulfato-fotoslntét!ca y el grupo de bacterias 
sulfato-incoloras. 

Petersen y Ahring (1988), encontraron que la rapidez de reducción 
del sulfato en digestores acl !matados parece ser afectada 
abiertamente por el aceptar de electrones disponible. El sistema 
reductor de sulfatos se saturó a una concentración de 600 µM. 

Los iones sulfato en concentracionP~ de 15.6 ~ 31.3 iiti-í uu inhiben 
a la metanogénesls de una agua residual sintética conteniendo 
acetato, metano! y elucosa. El papel de las bacterias 
sulfato-reductoras fué solo menor aunque cantidades viables de 
ellas fueron mayores que las bacterias metanogénlcas durante la 
degradación anaerobia de una agua residual simulada de 
la industria forestal ( Puhakka et. al., 1985). 

De los Jatos de la literatura existentes 
evidencia de que permanece Insignificante 
sulfuros si la relación DQO/SOt excede de 
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elaborado por Rinzema et. al., (1985) muestra que en este caso la 
concentración de sulfuro de hidrógeno se puede mantener abajo de 
100 mg de S-H2S/L, debido principalmente a la capacidad de 
rcmoc16;i del biogás. Eslo. concenlración, se puede tolerar 
fácl lm.,nte en sistemas anaerobio,; de alta velocidad. Se pued<-:11 
mantener relaciones

3
de DQ0/504 más 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 período de interrupción fué de alrededor de 35 
dias. La secuencia general de toxicidad para los metales pesados 
investigados parece ser Cu> Cr (VI) > Pb > Zn. 

El mecanismo por el cual una sustancia tóxica inhibe la actividad 
bacteria! se relaciona al tóxico en el matabolismo bacteria] 
aerobio las rutas bioquímicas generales ya están definidas y el 
mecanismo de inhibición por tóxicos se ha estudiado más 
extensamente. En la digestión anaerobia, las rutas bioquímicas no 
están totalmente definidas por ejemplo la ruta para la producción 
del metano no se conoce completamente. Por lo tanto es mas dificil 
en la dlgesllón anaerobia, clasificar a las sustancias tóxicas 
(Speece, 1985). · 

La inhibición de la producción de metano debida al sulfato se h~ 
explicado tentativamente a través de diversos mecanismos. La 
producción del metano y la reducción del sulfato son los productos. 
finales en la descomposición de sustancias orgánicas complejas ya 
sea C02 o CH4 (Switzenbaum, 1988). 

La resistencia a la toxicidad depende de la concentración, del 
tiempo de exposición y de la posible aceptación. Para la biomasa 
es más fáci 1 soportar una exposición corta de una concentración 
al ta, que una exposición larga de una concentración ba,Ja. Esto 
signif'ica que los sistemas de pel1cula fija son más 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 
biológicos se pueden adaotar a concent.rac\onP.!=: ~ 1 t~~ d~ tó:-:!i::os 
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 óptimo de los sistemas 
de pelicula fija, cuando se tratan residuos tóxicos. As! cuando el 
efluente de blanqueo del proceso Kraft, el cual es crónicamente 
tóxico, se trató en un proceso de contacto de crecimiento 
suspendido, el sistema decayó en su producción de gas aún en 
tiempos de residencia hidráulicos de 20 dias. Mientras que el 
mismo efluente, se trató en un reactor de pelicula fija con 
reciclamiento y un tiempo menor a un día y la producción de gas 
se mantuvo. 
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Con base a la concentración de ácido sulfhídrico predeclda por el 
modelo, se podría esperar que la operación del reactor z.naerobio 
seria ventajosa en un intervalo de pH entre 7.5 y 8.0. Sin 
embareo 1 ln~ rP-s11lt~dos PYperlmentales 0bt~nidos por Rinzema et 
al. ( 1985), sobre la inhibición de metanógenos acetoclát icos oor 
la presencia de sulfuros, muestran que un incremento en el pi( de 
aproximadamente arriba de 7.2, tienen poco o ningún efecto 
benéfico. 

Minami et al. ( 1988) demostraron que la reacción de reducción del 
sulfato debida a la bacteria sulfato-reductora, se l Jeva a cabo 
aún cuando esté presente en el agua· residual una alta 
concentración de metano!. 

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

Los reactores anaerobios de al ta tasa, también son capaces de 
adaptarse bien a la mayoria de las sustancias tóxicas. Sin 
embargo, Jos sistemas de película fija ofrecen una resistencia 
creciente a las condiciones inhibitorias, de ahí que se hace ·el 
proceso más estable. El desarrollo de la película sobre el 
material 1nert2 a.st::gura 4Ut:: la m<:1sa Lat..:Lt:rial nu t:tiL~ LoLaimenit::: 
expuesta a estas condiciones en el seno del liquido (Speece, 
1983). 

2.3.4 Tratamiento aerobio versus tratamiento anaerobio para aguas 
residuales. 

La tecnología anaerobia ofrece tratamiento para aguas residuales 
con producción de energía creando un potencial para recuperación 
económica. El tratamiento a11ae1·obio de los residuos de la pulpa y 
el papel se aplican actualmente en plantas piloto y escala 
completa, como una alternativa del tratamiento aerobio. Están 
disponibles hoy en día varias tecnologías anaerobias para el 
tratamiento de los residuos de la pulpa y el papel (Habets, 1986). 
En verdad las tecnologías anaerobias no pueden reemplazar 
completamente al tratamiento aerobio. Una planta de tratamiento 
combinando los procesos aerobio y anaerobio, es más recomendable y 
rentable que un tratamiento aerobio solo. La remoción de tóxicos 
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 
operación. 

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

a) Las ventajas más 
tratamiento anaerobio, 
(Tabla 2. 6); 

significativas de la tecnología para el 
sobre los métodos aerobios convencionales 

43 



b) El hecho de que en el presente estado del poco desarrollo 
tecnológico, cualquiera de las desventajas son despreciables 
(Tabla 2.6); 

el La disponibilidad de la tecnología simple y próspera 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 futuro cercano; 

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

e) La mejor comprensión de los fundamentos de los procesos de 
digestión anaerobia, particularmente también junto con la 
factibilidad de los organismos anaerobios para tratar con los 
compuestos tóxicos y/o inhibitorios; 

f) El mejor entendimiento en los procesos biológicos de casos 
especificas que proceden simultáneamente con la metanogénesis, 
como es el caso de la reducción de sulfatos. 

Table 2.6 Beneficios y desventajas de los sistemas de 
tratamiento anaerobio para aguas residuales, 
sobre el tratamiento aerobio convencional (Letti,pga, 
1986; Donelly, 1986; Eckenfelder et. al., 1988; 
Habets, 1986) 

Beneficios 
l. Producción baja de exceso de lodos (estabilizados). 
2. Bajo requerimiento de nutrientes. 
3. Bajo o ningún requerimiento de energía. 
4. Producción de energía en forma de metano (produción de biogás). 
5. Los lodos anaerobios se pueden preservar sin alimento, por 

varios meses sin deteriorarse seriamente. 
6. Están disponibles sistemas de alta velocidad sencillos y 

baratos (costos de capital/operación más bajos). 
7. Velocidades de carga orgánica alta, de ahi que se requiere poco 

terreno. 
B. Recipientes totalmente cerrados, por lo tanto no. se les asocian 

problemas de ~ero~nlP.~ n mn~r~~, 

Desventajas 
l. Las bacterias anaeróbias (metanógenas), son muy suceptibles de 

inhibición por parte de un gran número de compuestos. 
2. Arranque inicial, lento. 
3. Requiere generalmente un post-tratamiento 
4. La experiencia a escala completa, todavía es insuficiente con 

los residuos de papel y cartón. · 
5. Problemas potenciales de olor. 
6. Requerimientos altos de alcalinidad para ciertos residuos 

Industriales. 
7. La estabilidad del proceso es de baja a moderada (para 

compuestos tóxicos y cambios de carga). 
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Vochten et. 
acerca del 
residuales: 

al. ( 1988 J mentionan comparaciones más especill cas 
tratamiento aerobio versus anaerobio de aguas 

Las comunidades 
específicas. 

microbianas, tienen varias ventajas 

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

b) Ellas tienen algunas de las capacidades más útiles, como son la 
nitrif.lcaclón, la acumulación de fosfato, la oxidación radical 
de lignasa, etc. las cuales las hacen indispensables para el 
tratamiento de los residuos. 

Las comunidades anaeróbicas microbianas son especif icamente 
ventajosas a altas temperaturas y altas concentraciones de 
materia orgánica soluble pero, particularmente de materia 
orgánica insoluble. Ellas también tienen un rasgo f"isilógico 
único como por ejemplo la decloración reductiva. 

- En el futuro próximo, se puede esperar un progreso importante 
con resoecto a. ln rP.l;=ir.fón entre !os p!~ocesas anaerobio:; y los 
aerobios, en ese orden, el tratamiento anaerobio necesita estar 
específicamente enfocado a la remoción de contaminantes 
solubles. 

- En ambos tratamientos, aerobios y anaerobios hay una urgente 
necesidad para un mejor control de la reglamentación. 
Es necesario mejorar ambos tipos de procesos también como sus 
aplicaciones combinadas, particularmente en la linea del 
monltoreo de la carga orgánicamente renovable (DBO y 
nitrógeno) y de la posible presencia de tóxicos. 

Los requerimientos de energia para el tratamiento aerobio, se 
incrementan rápidamente conforme la concentración del agua 
residual es más fuerte, de ahí que la aereación abarca más de la 
energía necesaria. Para los sistemas anaeróbios, el consumo de 
electricidad es mucho más bajo y virtualmente constante, para el 
!nt~!''!a!0 de fuerza del !.r..flucntc, :774 .::¡u~ svla._¡1u:::r1t.'2 bt: lucluye el 
costo de bombeo. (Eckenfelder et. al., 1988). En resumen, debido 
al progreso de la tecnología del tratamiento anaerobio y a la 
creciente confiabilidad resultante de éste proceso, el tratamiento 
anaerobio se considera como una alternativa atractiva para el 
número creciente de aplicaciones para tratamiento de aguas 
residuales en los Estados Unidos. 

En general, se puede decir que el tratamiento anaerobio, es más 
económico que el tratamiento aerobio, as que, ciertamente ganar 
más importancia en el futuro (Eeckhaut, 1986). En caso de varias 
escalas los limites de descarga se deben obtener para las aguas 
residuales de las fábricas de papel y seria siempre necesario un 
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post-tratamiento aerobio. 

2.3.S Tipos de reactores. 

Se utilizan varios tipos de rear.tores p:lra el ¡woceso anaerobio. 
Muchos dt •=l ios tienen nombres dii'erentes, lo ~ual da la l111p1·esi6n 
de que h?.~' un gran número de reactores anaerobios, sin embargo, 
cuando se ve en detalle, el número de los diferentes tipos de 
reactores se reduce a unos cuantos básicos, los cuales se discuten 
a continuación. La Tabla 2. 7 lista un número de tipos de 
reactores los cuales se han investigado o comercializado durante 
los últimos años. Los reactores se han dividido en ocho tipos 
básicos, con ello se cubre un Intervalo de reactores que se 
utilizan actualmente. Algunos de los tipos de reactores básicos se 
conocen a partir de los procesos aerobios (lecho movible, lecho 
fijo, lodos activados) mientras que otros (Jecho i'luidizado y 
lecho expandido) se han desarrollado principalmente para los 
procesos anaerobios, incluyendo la desnltrificación (Henze y 
Harremoes, 1983). 

Tabla 2. 7 Tipos básicos de reactores para el proceso anaerobio 
(Henze y Harremoes, 1983). 

Tipo de reactor Sinónimos 

Biomasa unida 

- Lecho fijo Pclir.nla fij:i.lfilt.r-u 

Filtro sumergido 

Filtro estacionarlo 

- Lecho lllOVible Discos rotatorios 
Contactor biológico 
rotatorio 

- Lecho expandido Lecho expandido 
película fija 
anaerobio 

-Lecho fluldizado 

- Lecho reciclacfn P!'ac~::c di: t.:uutacto 
conducido 

Blomasa no unida 

-Fl culos 
reciclados 

-Manto de lodos 

-Digestor 

Proceso de contacto 

Manto de lodos 
flujo ascendente 

Tipo clarli'icador 
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Abreviaciones y nombres 
comerciales (Compafiia) 

SMAH/ANFIL (i'lujo 
ascendente) 
AUF (i'lujo ascendente). 
Cia. Ani'low 
ADBR (i'lujo descendente)/ 
AF/DSFF 
AnRBC. Cia. Autotrol 

RBC 

AAFEB 
FBBR/IFCR. Proceso 
Anltrón. Cia. Door-Olive.r 
Hy-Flo. Cía. Escolotr n 
Enso-Fenox. Cia. Enso
Gutzeit 

CASBER 

Proceso Bioenerg a. C a. 
Biomecanics. Proceso 
Anamet. Cfa So.rigona 

UASB. Biothan. Cia Esmill 
UASB c a. CSH 
Anodek. Cia. Sulzer 



2.4 TRATAMIENTO ANAEROBIO DE AGUAS RESIDUALES. 

2.4.1 Eficiencia del proceso. 

En la p:i=ada déc~d~. ha crecido con3idc1ablcmcntc el i~tcrés en lü 
hintP.r:nnlogl::i. BrH:~i?rohia p::.i.r-? J?] t!"'~t~rri1Pnto ri~ efl'JPnte~, Las 
ventajas del tratamiento anaerobio son bien conocidas y ellas 
incluyen: la economia de la construcción y de la operación; que no 
se requiere aereación; la pr·oducción de metano; y la baja 
producción de lodos. No obstante, una desventaja que se presenta 
frecuentemente al utilizar esta tecnología, es que la calidad del 
efluente, no es la adecuada para descargarse. Para salvar este 
inconveniente, tanto de una manera técnica como económica, se 
propone usar este proceso de tratamiento en secuencia. Los 
procesos anaerobios proporcionan un pre-tratamiento, produciendo 
metano y reduciendo significativamente la carga orgánica, con 
menores costos de construcción y de operación, que un sistema 
anaerobio. Los procesos aerobios, "pulen" los efluentes del 
tratamiento anaerobio para alcanzar los requerimientos de descarga 
en cuanto al valor de carga orgánica, increntar el oxigeno 
disuelto y reducir a través de la oxidación los malar olores. Las 
facilidades económicas y técnicas de este sistema para la 
degradación de los residuos orgánicos depende principalmente de la 
ef.:,ctlvidad del proceso anaerobio (Ror1gchv e. al., 1988). 

Se han reportado relativamente pocas investigaciones para el 
tratamiento de aguas residuales de la industria de pulpa y papel 
utilizando procesos anaerobios, comparadas con otras industrias 
(Russo y Dold, 1989i. Algunas razones pueden ser; (l)los grandes 
volúmenes de efluentes; (2) frecuentemente, los efluentes están 
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 orgánicas 
y la tendencia de cerrar los circuitos de agua. 

Las Instalaciones anaerobias existentes, para depurar a las aguas 
residuales de la industria de la pulpa y el papel, manejan 
principalmente, corrientes que manejan materia fácilmente 
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 más tóxicos (Rosen y Gunnarsson, 1986). Los microorganismos 
anaerobios pueden degradar material orgánico de la misma magnitud 
que los aerobios, cuidando que las condiciones ambientales sean 
las car~ectas. En los últimos a..fitJs, las p0slbles cargas orgánicas 
se han incrementado durante el desarrollo subsecuente de los 
procesos anaerobios, con lo que eventualmente, decrecerán los 
costos de inversión para las plantas de tratamiento anaerobio. Sin 
embargo, la velocidad de crecimiento para de las ba~terias 
productoras de metano, es muy lenta y J as cargas al tas se han 
alcanzado debido a la eficiente retención de lodos en el reactor. 
Una forma de guardar los lodos anaerobios activos en el proceso es 
inmobllizarlos dentro del reactor, por ejemplo utilizando un lecho 
fijo. 
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Por lo general los reaclores 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 
orgánica alta, la resislencia a las variaciones y la eficiencia de 
retención de lodos, son algunas de las características especificas 
del proceso. La eficiencia de retención de lodos permite un 
re-estahlecimiento rt.pido d~SjJi.lé~ dl7 uo tier.ipo de pare y elimina 
el riesgo de lavado, lo cual puede ocurrir si se esperan 
variaciones en las posibles sustancias tóxicas o en el efluente. 
Adicionalmente, si se tiene un alto contenido de materia! 
suspendido, es imperativo el pre tratamiento para cualquier 
instalación de lecho fijo (Rosen y Gunnarsson, 1986). 

Los sistemas biológicos se han empleado exitosamente por muchos 
afias en el tratamiento de efluentes de la industria de papel y 
celulosa. De Renzo (1977), presentó algunos informes acerca de la 
biodegradación de la celulosa, mediante cultivos mezclados de 
organismos capaces de fermentar a Ja celulosa. Anteriormente, no 
se sabia mucho acerca de de la enzimas y de sus posibilidades para 
tratar aguas provenientes de las fábricas de papel. El uso de 
enzimas en esta industria, puede resultar económico (Hakulinen, 
1988), debido a que es más fácil con la tecndlogia producir 
enzimas especificas para diferenles propósitos. Las enzimas m s 
interesantes son: 1 ignasa, peroxidaza y ce! ul asa. Sin embargo, se 
requieren de muchas investigaciones básicas para conocer la 
conducta de los organismos y se deben desarrollar nuevos procesos 
biológicos. 

La eficiencia de los procesos se ha incrementado variando 
diferentes condiciones de operación. Los medios de soporte de la 
biomasa han influido en los resultados asi como las compbinaciones 
posibles entre los sistemas de pelicula fija. El pretratamiento 
para el agua residual, especialmente la que proviene de las 
fábricas de papel y celulosa , se hace cada vez más f"recuente, ya. 
que con esta operación, la eficiencia del proceso anaerobio se 
incrementa. La separación de los tóxicos se f"avorece 
sustancialmente con los procesos previos a 1~ digestión anaerobia. 
La Tabla 2. 9 presenta algunos resul lados sobre eficiencias de 
remoción de materia orgánica medida como DQO. 

2.4.2 Post tratamiento. 

Actualmente, el sistema de tralamlento aerobio-anaerobio para 
aguas residuales denominado ANAMET, ha tenido mucho éxito operando 
con elluenle!=: rlP 1~ indust!""i:!. cu~cp~~ de lü cclulo~a. y el ¡.,a.p~l 
(Huss et al., 1986). El sistema ANAHET, es una combinación de 
sistel!'.as co:r.blnados 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 actl vados. En muchos casos, 
solamente se ha construido el sistema anaerobio 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 trató el efluente que viene 
de una planta de blanqueo, el cual contenla peróxido de hidrógeno 
junto con el agua blanca de la máquina de papel y lodos 
biológicos. El peróxido de hidrógeno mostró en estos estudios que 
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causa severas inhibiciones en el tratamiento anaerobio y por eso 
se implementó una pequeña etapa de pretratamiento. 

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

En tr'es casos diferentes, el tratamiento anaerobio para las "!':""" 
rcsidual~B de las fabricas de pulpa y papel, combinado con la 
recuperación de biogas resultó exitosa a escala completa y 
comparativamente, requirió mucho tiempo para alcanzar la carga 
completa (de 4 a 5 meses). El azufre es una substancia que causa 
problemas importantes para el tratamiento anaerobio en este tipo 
de aguas residuales. Principalmente puede causar problemas durante 
el arranque o cuando se reesta.blece la planta. Posteriormente 
pueden surgir diversos problemas por olor si los gases no se 
tratan con ve ni entemente. Final mente, se pueden realizar ahorros 
anticipados de costos. Este ahorro de costos se incrementa 
rápidamente con el tamaño de la planta y la concentración del agua 
residual. 

Debido a que frecuentemente se presentan concentraciones bajas de 
substancias orgánicas disueltas el L'é tarniento anaerobio de los 
efluentes totales del molino de papel solo se realiza en menor 
extensión. Las investigaciones hechas por Huster y Moebius (1988), 
indican que el tratamiento anaerobio se utilice p:ira los eI'luenLes 
parciales de la planta y que se utilice como una medida preliminar 
antes de que estos efluentes se recirculen o se sometan a un 
tratamiento aerobio. 

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

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

- La composición especial de los efluentes anaerobios, es decir, 
temperaturas altas y ausencia de oxigeno. 

- Variaciones de carga como resul tacto de las interrupcior,es y/o 
lavado de los procesos anaerobios. 

- ~--:. r.:uchvs: ca.sos, ~i·aucies variaciones estacionales. 

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

Odegaard.(1988), concluyó lo siguiente: 

- Dado que una fracción considerable de materia orgánica deja la 
planta de tratamiento anaerobio en una forma particular, se debe 
de Introducir adicionalmente, un sistema de separación 
sólido/liquido. 
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- Las técnicas de filtración de membrana, espec 1 al mente la de 
micro-filtración, parece tener un gran futuro para la separación 
sólido/liquido en conjunto con el tratamiento anaerobio. 

- La remoción aerobia DBO/nQO parece no co.usai· iwoblemas en la 
mayoría de los casos aunque están presentes carga~ muy grand+-:-::.> de 
nitrógeno tolal, lru; cuales puedan inhibir el crecimiento. 

- La remoción de amoníaco 
necesaria. Puede aparecer 
concentración de amen aco 
consumo de alcalinidad y por 

(nitrlficaclón) frecuentemente seria 
la Inhibición debida a la alta 

libre, por pH bajo que resulta de 1 
la alta concentración de sulfuros. 

- La remoción de nitrógeno por deni trificación en la mayoria de 
los casos ser una mejor elección que por degasificación. 

La denitrificación probablemente funcionar 
sistemas con recirculación. 

mejor en los 

La Tabla 2.8 muestra los 
tratamiento post-anaerobio, 
investigaciones futuras. 

procesos más relevantes para un 
los cuales se pueden considerar para 

Tabla 2.8 Procesos más relevantes en el tratamiento 
po5t-~naerobic {Cdegaar·ú, i988j. 

Remoción 
de 

SS 

DBO/DQO 

N-Nfü 

N-total 

P-total 

Olor 

Color 

Método 
de tratamiento 

Separación 
sólido/liquido 

Tratamiento 
biológico aerobio 
Tratamiento 
biológico, aerobio 

Tratamiento 
aerobio/anóxico 

Tr:!.t::::.,7.icntü 
físico/qui mico 
Tratamiento 
fisico/quimico 
Tratamiento 
aerobio/anaerobio 
Oxidación biológica 
Oxidación quirnica 
Tratamiento 
fisico/quimico 

Unidad de proceso 

Sedimentación, flotación 
lecho profundo, filtración, 
filtración con membrana. 
Lodos activados, filtro biológico, 
CBR, lecho fluidlzado. 

Nitrificaclón en lodos activados 
filtro biológico, lecho fluidlzado. 
Denitrificación en lodos activados, 
biofiltro, CBR, lecho fluidizado. 

usmosis inversa y desgacificaclón. 

Precipitación. 

Lodos activados. 

Oxidación de sulfuros. 
Ozonaciónlcloración. 
Coagulación, filtración con 
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 biológico en 
U.onde oc.:urr~ uua e~labi l izaci6n de la maleria orgánica por 
conversión a metano y a productos inorg:ínicos, incl uycndo dió:ddo 
de carbono y amoniaco, en ausencia de oxigeno. Ya desde principios 
del siglo XVIII, se conocía la formación de metano a partir de la 
descomposición anaerobia de los depósl tos orgánicos, a mediados 
del siglo XIX, se entendió más claramente la participación de las 
bacterias en esta descomposición. 

Sin embargo no fué sino hasta 1981, cuando se reportó un método 
útil, para la reducción de la materia orgánica suspendida de 
naturaleza putreclble, presente en las aguas residuales 
municipales. Franela, tiene el crédito de haber sido uno de los 
primeros paises que contribuyeron significativamente, al 
tratamiento anaerobio de los sólidos suspendidos presentes en las 
aguas residuales. En diciembre de 1881 y enero de 1882 aparece en 
la revista francesa Cósmos, una descripción de una cámara 
herméticamente cerrada, desarrollada por Louis Mauras llamada 
"Depurador automático Mauras" (Mauras automatic Scavenger), en el 
cual la materia orgánica suspedlda presente en las aguas 
residuales, se "licuaba". Este sistema, era diferente a las fosas· 
sépticas, que se utilizaban entonces; se le puso muy poca atención 
a las válvulas para perml tlr la entrada o la salida del aire 
(McCarty, 1982). 

Scott-Moncríeff realizó otros estudios en 1890 sobre licuefacción 
de sólidos presentes en aguas residuales, en ausencia de aire y en 
1891, él construyó en Inglaterra, un tanque con un espacio vaclo 
en la parte inferior y en la parle superior un lecho de rocas. 
Las aguas residuales aportadas por diez personas se introdujeron 
en el espacio vacio y después se pasaron por las piedras, este 
sistema, quizas sea la primera aplicación de un filtro 
anaerobio. Siete años después, los lodos remanentes se 
clarificaron y se dispusieron rápidamente. La validez de este 
método, se confirmó a partir de estudios realizados por Houston en 
1892 y 1893, quien reportó una gran disminución en el volumen de 
lodos que se manejaron (McCarty, 1982). 

Posteriormente, se realizaron otros estudios aplicados a los 
procesos de tratamiento anaerobio. Se denominó "filtro anaerobio", 
a un oroceso similar al filtro rociador anaerobio CVoung y 
McCarty, 1969). Cuando se compara el filtro anaerobio a otro 
proceso de contacto anaerobio similar, surgen una serie de 
ventajas, como son: 

El filtro anaerobio, está construido idealmente para el 
tratamiento de residuos solubles. 
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- No se requieren para el fi 1 tro anaerobio, reciclar sólidos o 
efluentes. Los sólidos remanentes en el filtro no se pierden en 
el efluente. 

- La acU111ulación de altas concentraciones de sólidos activos en el 
filtro, permite el tratamiento de residuos diluidos aún a 
tcn:;:-c~turo.:: nomino.le::.. Ne :::e requiere c:!.lor, como en la m:t~/or-í:!. 
de los procesos, para mantener una al ta eficiencia en el 
trataaiento. 

- En el filtro anaerobio, se producen muy bajos volúmenes de 
lodos. Los efluentes están esencialmente libres de sólidos 
suspendidos y de lodos, en algunos casos, casi no aparecen. Este 
es un contraste con el proceso biológico aerobio, el cual 
produce grandes volúmenes de lodos, frecuentemente, conteniendo 
más de la mitad de la DBO de los residuos originales y 
reqniriendo un tratamiento adicional antes de su disposición 
final. Se produce cerca de un 5 ~ de lodos en base al 
creciaiento bacteri al. 

2.5.2 Tipos de filtros anaerobios. 

Los aic:roorganismos en el fi 1 tro anaerobio, están unidos a un 
medio inerte o están atrapados. En el disefio del reactor de flujo 
ascendente, 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 lllllltener la temperatura a un nivel especifico. 

La masa bacteria! o biopel icula formada, dentro y fuera del 
material inerte, degrada rápidamente al sustrato presente en el 
agua residual y aunque la biomasa tiende a desprenderse en ciertos 
intervalos, su tiempo de retención 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 anaerobios 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 
consideración los posibles riesgos de obstrucción, debido a la 
alta cantidad de sólidos s.uspendidos 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 parámetros para una selección 
cuidadosa de un pretratamiento eficiente y para un disefio adecuado 
del reactor. 

Para obtener un funcionamiento óptimo y dispersar adecuadamente el 
agua residual del influente, el digestor de contacto anaerobio, 
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requiere un mezclado continuo, ya sea mecánico o por medio de 
recirculación del gas (Anderson, 1986). 

Existen cinco diferentes tipos de reactores anaerobios con 
crecimieto de microorganismos unidos a una superficie (Henze y 
Harremoes, 1983), esta clasificación se presentó en la Tabla 
2.7, resumiendo resultan: reactor de lecho fijo, disco :::.nacroblu 
r·olalorio, reactor de lecho expandido, reactor de lecho fluirli?"do 
y reactor- de J~¡_;ho i·eciclado. 

La biopelicula en el reactor de Jecho fijo, permite la formación 
de biomasa activa en al ta concentración dentro del reactor y 
elimina también el riesgo de lavado de lodos. El grosor de la 
película está en función de la configuración del proceso. La 
rapidez de formación de Ja pelicula, variará considerablemente, 
dependiendo del material (Henze y Harremoes, 1983). Las 
características más importante para Ja selección del medio de 
soporte son: 

área especifica 
densidad 
porosidad 
tamaño de poro (micro y rnacro) 
hidrofobicidad 
durabilidad y resistencia 
costos 

Los organismos cambian las características 
después de la primera colocación de 
macromoléculas sobrP. !B. superficie, se 
importante debido a que se crean fuerzas 
hidrofóbicas. 

de la superficie 
microorganismos y 
fUJ·ma una fase 
electrostáticas e 

El reactor de lecho fijo se puede diseñar para diferent~s procesos 
de operación: de flujo ascendente, de flujo descendente o la 
combinación de ambos. 

El agua residual en el sistema de filtro anaerobio (lecho :fijo, 
pel1cula fija), pasa al reactor generalmente con flujo vertlcal, 
ya sea flujo ascendente o descendente (aunque Rompuk y Yerstraete 
(1988), han descrito una unidad de flu, ~rizontal). Los estudios 
sobre reactores de flujo ascendente (Young y Dahab, 1983) muestran 
que muchas de las reducciones de DQO, se efectúan en Ja 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 mayoría de los lodos están atrapados en la 
e~t.rn"'t.'l!"~ del lc::ho fijü. El 1·i~tigo áe obstrucción y de corto 
circuito es obvio en tal configuración de proceso, particularmente 
con un medio aleatorio. En los reactores de flujo descendente 
están parcialmente resueltos los problemas de obstrucción, ya que 
la blomasa se encuentra únicamente en la b!opelícula. 

53 



Van áen Berg L. ( 1985 l conc 1 uyó acerca de 1 fi 1 tro anaerobio 
estacionario de pelicula fija y flujo descendente: 

l. La concentración relativamente alta de la biomasa retenida en 
los react.or~s, per-mi te un trat.a.111it::nLo exi loso de las aguas 
residuales con carbohidr;:¡t.n~ e. velocidades de; ct:t.i·e~ or·gánica 
razor,;;.ble111enle altas y tiempos cortos de retención hldrául ica. 

2. Las concentraciones de biopel icula en estado permanente para 
los reactores que tratan aguas residuales con carbohldratos de 
concentraciones di versas, se incrementan conforme se aumenta la 
rapidez de carga orgánica y disminuyendo el tiempo de retención 
hldránlica alcanz~ndo un máxi"ko de 8.7 kg de sólidos volátiles en 
la pelic~la por m (0. lío kg/m) a una velocidad de carga de 10 kg 
de DQO/m .d y una eficiencia de conversión que generalmente excede 
el 75 ~. 

3. La mayoría de Ja biomasa acldogénica y de la actividad 
acetoclá:;lica de la blomasa se localizó en la biopelicula. 

Los reactores de lecho empacado de flujo ascendente requieren 
dilución 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 también del problema de obstrucción, 
particularmente en los residuos que contienen una alta 
concentración de sólidos suspendidos. Se ha informado qur. ,,¡ 
rcncttñ' a.na.t:1·ubio de iecho empacado de flujo descendente da una 
mejor distribución 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 
distribución y el contacto entre la biomasa y el agua residual. 
Pueden surgir problemas si se desea un escalamiento satisfactorio 
del ¡receso, debido a las dificultades en el cálculo de Ja 
distribución del flujo y de la influencia en el desarrollo de la 
biornasa después de largos períodos de operación. 

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

Para evitar estos problemas se ha des arra l 1 acio y pr0b~.do 1..!..~ ~!.:e·.:~ 

Lipa áe reactor a escala piloto, que ha operado con d!ferenles 
efluentes de pulpa y papel. Debido a la introducción de un 
mezclador con una gran capacidad de bombeo, se garantiza la 
distribución del agua por todo el medio así como Ja disminución de 
los ¡roblemas de obstrucción (Gunnarsson y Rosen, 1985). Este 
reactar de lecho fijo se comparó a un sistema suspendido, que 
funcionó como un tanque completamente mezclado, operando en 
paralelo. 
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El reactor de lecho fijo fué más estable y tuvo un mejor 
funcionamiento en forma global, que el sistema de crecimiento 
suspendido. Por ejemplo, la carga orgánica fué de tres a cuatro 
veces mayor, dando hasta entonces mejor remoción asi como mayor 
cantidad de gas producido. Tienen poca influencia las variaciones 
de carga, tanto de materia orgánica como suspendida, sobre la 
operación de los reactores de lecho fijo, pero los procesos de 
contacto pr·ese1iLnn se1·ios problemas con esi.as vai-iaciones. 

2.5.3 Materiales de soporte. 

Las bacterias están irreversiblemente unidas a la superficie 
mediante material macromolecular extracelular, el cual es 
relativamente independiente del material del lecho. La principal 
diferencla en el material del lecho es el área especifica y la 
capacidad para atrapar a la biomasa activa. En los sistemas en 
donde se espera un crecimiento de biopel icula delgada, la 
rugosidad y la porosidad del medio será de menor importancia 
conforme el crecimiento de la biopel!cula sea más 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 elección del medio tiene un impacto fuerte sobre el 
funcionamiento del reactor. El fi 1 tro roceador aerobio, fué el 
proceso original de lecho fijo, se empleó en él, un medio de 
soporte dispuesto en forma aleatoria, el cual podia ser piedra 
de lava o arcll la y recientemente se han empleado materiales 
plásticos. La idea general P.r;:-¡ lri. rlP. t.P.nP.r l::¡ m~ynr ~T't:>;-1 

superficial posible en contacto con el agua residual y la 
distribución 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. al., 
1985). 

Dado que se han presentado problemas de obstrucción, cuando los 
reactores se empacan con med 1 os de soporte d l spuestos en :forma 
aleatoria, junto con cargas volumétricas relativamente 
bajas, el interés se ha enfocado hacia el medio de soporte 
m~duJar. Este material, tiene una área especifica entre 100 y 200 
m /m de medio, y todavia tiene un volumen vacío grande, de más 
del 95Y. del volumen total. Este medio nuevo, también simplifica el 
disefio estructural, de tal forma que los módulos fueron 
auto-soportados y solamente causan cargas verticales. La mayoría 
de le~ e~tudicc ef~ctu~do= c~plc:!..~do lecho~ fijo= ~ br::....~ c=c~l~, 
se han real izado sobre :fi 1 tros roceadores (Rosen y Gunnarsson, 
1966) y esta experiencias también se pueden utilizar para predecir 
el funcionamiento y los posibles problemas operacionales en 
instalaciones anaerobias a escala completa. 

En el laboratorio y a escala Industrial, se han utilizado una gran 
variedad dP. materi<'lles de soporte para los reactores de lecho fijo 
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CHenze Y Harremoes, 1983). La instalación de la primera capa de 
bacterias sobre ese medio de soporte, puede ser de gran 
importancia para el crecimiento futuro de la biopellcula y para su 
estabilidad, por tanto se necesita que se aclaren los factores que 
influyen Inicialmente en la adhesión de las bacterias al medio de 
soporle (Verrier et. al., 1988). 

Henze (1983), discutió los aspectos del proceso de biomasa unida 
en los reactores que operan bajo condiciones anaerobias, y 
concluyó que los detalles lales como la importancia del tipo 
de medio inerte y su estructura, las características de los 
microorganismos y la formación de la matriz de Ja 
biopelicula, necesitan estudios adicionales. 

En estudios realizados por Verrier et. al. (1988), en un cultivo 
continuo, alimentado con un medio completo, la colonización de las 
superficies hidrofillcas, tal como proplleno y polietileno, fué 
dramáticamente más rápida que en las superficies hldrofóbicas, por 
ejemplo, PVC y poi! aceta!. Los resultados muestran la inrluencla 
de la hidrofoblcidad del material de soporte sobre la adhesión de 
las bacterias metanogénicas y el desarrollo inicial de la 
biopelícula anaerobia. 

No obstante, cuando el sustrato a tratar está muy di 1 u Ido " 
contiene pocos sólidos suspendidos (por ejemplo: aguas residuales 
de las industrias farmacéutica, qui mica de pulpa y papel J, el 
soporte tiene siempre una influencia significativa sobre el 
arranque y la eficicnci~ rl~l pr0ceso. Es irepcrtantc ~cm::u-ca,- yua 
en la elección del material de soporte, se deben incluir sus 
caracteristlcas hldrofóbicas. 

Kawase et. al. ( 1989), reportó algunos estudios sobre el 
funcionamiento del tratamiento termofilico de un reactor anaerobio 
de lecho fijo conteniendo carámica porosa como medio de soporte 
("micrribe immobillzed ceramic" MIC), desarrollado para lnmobilizar 
a los microorganismos anaerobios. Las condiciones estables en el 

~~~~;~~1 ~edeal2~an:a;1o~gc~~n~0)~3d~elocldad de carga c::;tuvo en el 

Bonastre y Parls ( 1989), estudiaron a través de una serle de 
corridas experimentales la interacción soporte/microorganismos 
(efectos estimulatorios o lnhlbidores) y la capacidad de 
colonización en cinco diferentes medios de soportes. Estos fueron: 
anillos de PVC corrugados, espuma de PVR retlculada y soporte 
min'.:'ra! {!adr-!llc :-ojo de un 1ac..ctúP J1::: c1·Ctc.:king, contenientto 
residuos de nickel, el cual se utiliza como catalizador). La 
espuma de P\IR fué el mejor medio para colonizar y después los 
anillos de PVC. El medio que presentó mayor número de problemas 
como inhibidor de la formación de la blopelicula fué el soporte 
mineral (ladrillo rojo). 

Se han probado di versos tipos de mcdi os de soporte tan lo t:n 
reactores anaerobios de flujo ascendente como en los de flujo 
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descendente, de diferentes diámetros asi como de naturaleza porosa 
y no porosa, como se puede apreciar en Ja Tabla 2.9. Los filtros 
de flujo descendente pueden sufrir bloqueo si se emplea un medio 
excesivamente pequeño, para minimizar este problema, se emplea 
como meciio filtrante un material no tan pP.rp.1eño, con un djámt:Lro 
de reactor relhlivamentc grande (Henze y Harremoes, 1983). 

La rugosidad de la superficie del material de soporte del reactor 
y el grado de porosidad, as! como el diámetro del poro, afectan Ja 
rapidez de colonización 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 pel icula 
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 
cortos y eficiencias de remoción de DQO, 
sustrato que se empleó fué agua residual 
papel. El medio de soporte fué polluretano. 

tiempos de retención 
menores al 60 %, el 
de Ja industria del 

La capacidad de un reactor anaerobio se determina principalmente 
por la cantidad de biomasa retenida. Los reactores de flujo 
ascendente tienen biomasa libre entre el material de soporte y la 
parte inferior del reactor. En los reactores de flujo descendente, 
la retención de la biomasa se efectúa únicamente en la suoerflr.le 
del soporte, la CU'1) qu!z= dü. UDd. ¡•emoción de la carga Orgánica 
más baja (Pinchan et. al., 1988). 

2.5.4 Inoculación y arranque de los reactores. 

Todos las procesos anaerobios tienen problemas de arranque. Para 
la mayarla de los procesos, se requiere un periodo de arranque de 
al menos cuatro meses, para alcanzar la capacidad de la carea de 
diseño. El arranque de los reactoi·es de lecho fluidizado y de 
manto de lodos, parece dar más problemas que el arranque para otro 
tipo de reactores. Los procesos anaerobios de contacto y los 
reactores de Jecho empacado, son Jos más fáciles de arrancar 
(Anderson, 1986). 

La velocidad inicial de colonización en el arranque del reactor, 
se ve más influenciada por la naturaleza del mater!"l ñ.e ~aporte 
más quP por el t!cmpü Ut: funcionamiento (Rosen y Gunnarsson, 
1986). El tiempo de arranque de un reactor es generalmente una 
fracción de su tiempo de vida y consecuentemente pordria ser de 
poca importancia. Por otro Jada en muchos casos, el tiempo que 
toma una planta de tratamiento para entrar en operación puede ser 
un factor primordial para la selección del procesa. El arranque de 
cualquier sistema anaerobio, incluye el desarrollo de una 
biopellcula, q\le por la comtln, es un procesa lento y toma 
comparativamente mucho tiempo, varios meses. 
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Sin embargo, inoculando al reactor e Incrementando lenlamente la 
carga orgánica, el arranque se acelerará y procede sin ningún 
problema. Una vez que la pelicula se forma, resulta muy resistente 
a las variaciones en la calidad del agua residual. La operación 
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 más rápida, en los procesos de contacto. Las 
unidades modernas de digestión anaerobia de pelicula fija tienen 
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la reducción de carga del 90%; y el restablecimiento rápido 
después de un periodo de paro de varios meses o después de haberse 
envenenado por sustancias tóxicas. Por otro lado, el arranque de 
cada unidad es relalivamente largo debido a que gran canlidad de 
biomasa debe crecer e inmobllizarse sobre soportes inertes. 

La duración del arranque depende de varios factores, especialmente 
del tipo de sustralo a tratar. La comunidad bacterial debe 
adaptarse al sustrato. Sobre todo, la composición del sustrato 
parece tener una influencia preponderante sobre la velocidad y 
firmeza de la inmobilización. El sustrato se puede dividir dentro 
de cuatro clases (Camilllerl, 1988). 

a. Sustratos de muy rápido arranque (3 a 4 meses): refinerías de 
azúcar de remolacha, fábricas de conservas y destilerías de 
azúcar-me lasas. 

b. Sustratos de rápido arranque (3 a 6 meses): fábricas de 
lácteros, quesos y de caseína. 

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

d. Sustratos de arranque muy lento (10 a 12 meses): plantas de 
almidón y plantas químicas. 

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

Hanaki y Hirunmasuwan ( 1988), inocularon un fi 1 tro anaerobio con 
lodos digeridos provenienles de una planta de tratamiento de aguas 
municipales; estos lodos se cribaron para eliminar las partículas 
más grandes. Se agregó también una solución de glucosa (de 3 a 9 
g/L), NH1C! {1?0 T'![!/L) t:"0!'fH'l fl1P.fltP rlP r-it.rflep.nn. N~H?P04 (:-l7 me/T.) 
como fuente de fósforo, NaHC03 (de 2 a 4 g/L) como agente 
alcalino, MgS04. 6H2D (9 mg/Ll y KCl (25 mg/Ll. Las conccntraclones 
de glucosa se variaron dependiendo de la carga aplicada del 
sustrato al reactor. 

Jicui et. al., (1988), realizaron estudios con procesos conlinuos 
y procesos discontinuos, para evaluar la posibilidad de utilizar 
lodos activados en vez de lodos digeridos municipales, como 
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material de in6culo en un reactor de manto de 1 odos de flujo 
ascendente (UASB). Los lodos se obtuvieron de un clarificador 
secundario de Ja planta de tratamiento de lodos municipales de 
Beijing. El proceso discontinuo se llevó a cabo en matr"""'" d~ 100 
mL !\ los que se !"" >tgregó una mezcla de alcohol metilico y 
acetoto de i:;ru:Ho, como su~t1atü 1 junlo con+lon lodos aclivados. Se 
mantuvieron a una temperatura de 35°C -ly se alimentaron con 
glucosa como sustrato y lodos activados como material de inóculo. 

La velocidad de carga se expresa generalmente como la carga 
volumétrica, &'mpleando la demanda quimlca de oxígeno (DQO, por 
ejemplo, kg/m' d. Sin embargo, se debe de hacer una comparación 
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 biodegradabilídad 
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 fácil expresar la biomasa en 
términos de sólidos suspendidos volátiles (SSV) en estos últimos 
reactores, mientras que para Jos reactores de lecho fijo, es de 
interé.::; fucrtemenloe operacional. 

Se han realizado investigaciones muy limitadas con respecto a la 
mlcrobiologia de los prncesos an~crnhins d~ película fljtt. r~o 
exi,;le ninguna razón para suponer que existe una diferencia 
particular en la microbiologia fundamental y en Ja producción de 
metano en los reactores de pelicula fija y en los sistemas 
suspendidos. De ahi que todos los reactores tienen probablemente 
la misma reacción, medida como kg de DQO/kg de biomasa activa 
(Rosen y Gunnarsson, 1986). 

Henze y Harremoes (1983), han calculado la velocidad de la 
reacción para materiales comple,los ore:!tnicos, entre 1 y 2 kg de 
DQO/SSV.d, y aproximadamente de cuatro a cinco veces velocidades 
mayores, utililizando ácido acético como sustrato. 

Una segunda característica operacional dictada por Ja 
concentración del efluente, es el efecto de Ja carga hidrúlica en 
una carga orgánica 1ijada (kg de DQO/m3 d). Para cualquier reactor, 
a una carga orgánica constante, disminuyendo la concentración del 
efluente, reduce el tiempn rl~ r~ten=i6n hid1Qulica, pero esto no 
deber1a de causar problemas, estipulando . que se mantendrá un 
tiempo de r~ten~!ón ce sólldos. La carga volumétric~ para 
reactores de pelicula lija, fué de 5 a JO kg de DQO/m d para 
materia orgánica compleja y dos o tres veces mayor para sustrat.os 
acidificados (Rosen y Gunn;,.rsson, 1986). 

De las experiencias ya ganadas en J:oic; instalaciones lndu,;Lrlaies 
uli l izando procesos de contacto a escala completa, la carga de 
dlsefío máxima para el proceso de contacto anaerob:o se ha 
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encontrado aproximadamente de 2.5 a 3.0 kg de DQO/m3d de reactor 
(Anderson, 1986). 

Los condensados de una fábrica de pape] quP PmpJP::\ pr-0c<::s~ !:Z-.~t1 
L1·aLacios con un tiempo de retención hidráulico, mostraron 11n~ 
reducción da nQO d~l 75 al ~o 1.. A partir ele que 1a concentr·ación 
menor de estos residuos bajó las cargas, las producl \ vid'1des 
alcanzaron solamente de 0.07 a 0.08 L/L.d (Calzada, et.al., 1988). 

La carga y la concentración de sólidos suspendidos y disueltos en 
un efluente de fábrica. de papel, depende de la naturaleza de Ja 
materia prima utilizada y de su retención total en el proceso. 
Esto último está en función del punto en el cual, se agregan los 
materiales (por ejemplo en la fase húmeda o sobre la superficie 
del papel), su retención de un solo paso, la eficiencia de 
aprovechamiento y que tanto está cerrado el sistema de agua. 

Es evidente que el proceso de tratamiento primario (normalmente 
sedimentación con algún pretratamiento químico) alcanza una buena 
remoción de sólidos suspendidos totales (SST), pero esas 
concentraciones de sólidos sedimentables pueden ser todavía altas, 
particularmente en fábricas de papel con sistemas de agua cerrados 
y que utilicen una concentración alta de almidón (debido ú 1,, 
formación de coloides). La concentración de sólidos orgánicos 
(como DBO o DQOJ remanentes después del tratamiento primario es el 
principal parámetro para determinar si se requiere un tratamiento 
adicional antes de l~ rlPSC~Pge. 

La carga de la DBO o de la DQO determina el tamaño del reactor 
(aerobio o anaerobio) que se requiere para alc'-lnzar unas 
condiciones de descarga estándares particulares. Los aspectos 
económicos de la escala de operación para las plantas de 
tratamientos asi como para otros sistemas de proceso y los 
aspectos económicos del tratamiento anaerobio en el sitio tenderán 
a ser más atractivos conforme mayor sea la carga de DQO 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 60 trabaJos revisado,;. F:stn,; se 
realizaron durante los últimos 24 aiios a partir de Young y Me. 
Carty (1967) quienes emplearon un medio sintético para alimentar 
al reactor anaerobio relleno de piedras y mantenido a 25 ºc. 

El empaque de estos filtros ha variado destle materiales tan 
senci !los como: piedras, piedra cal iza, grava, rocas, minerales, 
esferas de madera, carbón vegetal y cerámica porosa. Asi mismo se 
han llenado con: ani ! Jos raching, esferas de plng pong, vidrio, 
ladrillo rojo, residuos. con niquel y plásticos. 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; poi ipropi lena; "surpac"; pal iuretano; fibras de 
poliester; tubos, ani ! los y espumas de PVC; "sepiol l te"; anillos 
11 Pall 11

; 
11 Hiflow 11

; 
11 Plasdek 11

; 
11 Flocor 11

• 

Los filtros se han mantenido con temperaturas entre los 20°C 
(Carnpbell, 1973) y los 40°C (5inerls et al., 1982). El valor que 
se repite más es el de 35°C. 

Los reactores anaerobios de lecho empacado generalmente se han 
construido como el lindros colocados en forma vertical. sin 
nmh;;.ren, V;;.n Romplli'~ ~, Vcr:Jtrn.i te ( 18U8) culoci:t.ron ei reáctor en un 
ángulo de 45° y lo alimentaron con aguas residuales domésticas. 

Los residuos que se han estudiado con estos sistemas anaerobios 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 
l isimetro se sometió a estudio (Chian y De Halle, 1977) y también 
se ha utilizado estiercol (Rana!!! et al., 1991). Los lodos de las 
plantas de tratamiento de aguas residuales domésticas se han 
sometido a tratamiento anaerobio en dos de los estudios revisados 
(Donovan, 1987 y Pugh et al., 1987), asi como las aguas residuales 
domésticas crudas (Hossein y Mesdaghlnia, 1988; Van Rompuk y 
Verstraite, 1988; Abllah y Alk Heny Lee, 1991). 

Cabe mencionar, que las aguas residuales industriales que más se 
han estudiado son los efluentes de las fábricas de papel y 
c::lulc::;a. Los: cvndci"tSaUo::; de la evaporación de "licor negro" de 
las fábricas de papel "Kraft" y al sulfito han si do objeto de 
especial interés en la última década (Norman, 1983; Cocci et al., 
1985; Eeckaut, 1986; Alvasldis y Wandrey, !988; Huster y Moebius, 
1988; Plchon et al., 1988; Schleicher y Olsson, 1991; Wen Shi ding 
y Wang Tong, 1991; Malnqulst y Welander, 1991). 

La DQO de las agu= residuales ha ter1luo como 1 imite inrerlor 300 
mg/L. Este sustrato se preparó con un caldo de nutrientes y 
glucosa (Young y Me Carty, 1969). El alimento más concentrado que 
se ha suministrado a estos filtras 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 articulas consultados los Investigadores 
oml ten cierta investigación, tal es ej cRsn de lac cai·gtts 
oreilnlcas prcccnt<>.Jci.;; como Kg de DQO/m d. La carga m~s baja 
aplicada a Astos sistemas "',,; áe ü.<!2 Kg de DQO/m d. que 
corresponde a una de las corrientes de una fábrica de pulpa que 
utiliza el proceso al sulfito entre (Vogel y \./inder, 1988). La 
carga más alta corresponde también al ef~uente de una fábrica de 
pulpa al sulfito y es de 160 Kg de DQO/m d (Aivasidis y \./andrey, 
1988). 

Los tiempos de residencia hidráulicos que se informan van desde 
una hora para aguas residuales domésticas (Hosse!n y Mesdaghlnla, 
1988) hasta 1008 horas para el efluente del lisimetro (Chian y De 
\./al le, 1977). 

Las eficiencias de remoción d<e DQO con este tipo de reactores 
tienen como minimo valores de 10 a 13X para aguas residuales de la 
industria petroqulmica con 72 horas de tiempo de residencia 
(Hovlous et al., 1972). Van den Berg y Kennedy (1983) obtuvieron 

~~!~~en;i~~r=:s D~~ ct; ~ ~e98~Q~J~Jjz~~~o 1~om~0~~:t~~totf::i~:;:: ~= 
residencia hidráulico. 

Las lnvestlgaclones se han hecho utilizando en general modelos a 
escala laboratorio con volumcnc~ rp1e ve.n d:: O. 'l L (Van den Berg y 
KenneJy, i983i hasta 1400 L (\./eiland y \./ulfert, 1988). Hay 

~~~~~;~ g~~I~~~~ : 3 ~sl~~.~~t~~~P~~~a r~:~~~~!i d:\o~\·~os 1~~5 ~zu~~. un 

Los estudios que se seleccionaron para que constituyeran la Tabla 
2.1, comprenden solo aquellos estudios real Izados con reactores 
anaerobios de pellcula fija. No se consideraron los reactores 
anaerobios mixtos, es decir, combinaciones del tipo filtro 
anaerobio - UASB o filtro anaerobio - leche fluidizado. 

Mueller y Mancini (1975) han representado gráf'icamente los 
resultados de varias investigaciones en donde se puede apreciar el 
efecto del tiempo de residencia hidráulico, sobre la eficiencia de 
remoción de sustancias orgánicas disueltas para reactores 
anaerobios de lecho empacado y rlujo ascendente. 

El modelo emplrico para Astns datcc es: 

X P.cm DQO ~ iOO(l~R~) 

Los datos se presentan gráficamente en la Flg. 2.5. 
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Tabla Z.9 Restll'en de les resultados experimentales obtenidos con reactores anaerobios de lecho eupacado .. 

Investigador Reactor Residuo Carga en kg Ti"""° de Remocid'n Obser'iac i enes 
de OQO/m3d residencia de OQO 

hidriful ico en X 
en horas 

YCl.ng y H.:Carty, Ccluma de 6'x 5.S• Ad dos volátiles 4.25 • 33.96 4.5·72 56.98 Evaluecfj:n :.lnetice 

191>3 Enpaque: piedra (1• protefnas y con model:>s mttem.1ticcs 

a 1.5• e= 0.42 carbohidratos. Con sirrplific1dos y 

T=25" C 375 • 12000 mg de 000/L ecuacion~s d? diseño. 

PlumlCr et al., H = 11 a 16• Fabricacil1n de al imentot 16.02·102.53 13·83 30·86 PoceklJil Uad del 

191>8 Etrpaque:ani l los (carbohidratos). Con (55·86. filtro p.Jra .:apturar 

'Rashing y Berl · 8500 mg de OQO/L Soluble) s6l idos. Ef·~cto de 
8475 mg de OQO/L 44 • 93.6 la edad de l J!i lodüS 

e= 0.65·0.75 5300 mg de OQO/L 25.2·81.3 sobre la re-noción de oca. 

T = 35'C 

°' ! 
Yolng y HcCarty, Caldo con Glucosa y Apl lcaci,Sn pJra egua 

w 1969 nutrientes T = 25•c residual injustrinl 

Con 1500 mg de OQO/L 0.42-3.4 4.5·36 36. 7·92. 1 
300 mg de 000/L 0.42-3.4 9·72 63·93.4 

Cluk y S::>eece, Dimensiones: 3'x 5.S• Acido act!tico. Con 59.27 12 30·80 Oescrib~ el factor 

1970 Enpaque: piedra (1• a 6400 mg ·de OQO/L de inhibi~i6, de pH. 

1.5•, e= o.46 La remo.: i óri dpt ima 

T = 33'C para ~l filtro 
suced.: en el .1nbito de 

6 < :>11 ( 8 

Pail thorp Columas de 4' e 8' Residuo del procesaml ento 5 .29·23.23 13·59 41· 79 Apl iceble 1 reiiduos ind. 

et al., Enpaque: piedra de de papas. Con 3000 mg corrparable eco,ctnicomente 

1971 1-0 1.5• de DQO/L a un contactor anaerobio 

T = 19·22'C y a lodos activados. 

Hovious et al., Escala laboratorio Residuo Sintético 5.61·20.83 17·46 64·76 Apl iceble a reiiduos ind. 

1972 Cdwnas de 25• x 35• Orgdnico: alcoholes, efectos t-'idcJs de los 

Enpaque:eni l los Berl aldehidos, dcidos, residuos ~rgd,icos, los 

1• de di&netro. aminas, gl icotes y residuos de petroqufmicns 

e = 0.58 fenoles. Con 2000 a inhiben la prc;jucciCln de 

T = 32·35•C 20000 mg de 000/L formadores de metano 
posiblemente debido a 

el tos valores de VA=2000 

Escala Pi loto Residuo Petroqu(m;cc 6.41·23.23 72 10·13 mg/L o de H2S=50· 100 mg/L 

tolurnas de 6' x 1' Con 2000 a 8000 mg tas lagunas anaerobias 

Er:pac:;oe: grava de 1• de DQO/L fueron les qur: se 

e = D.45 seleccionaron. 

T = 34'C 



Tabla ?.9 (contiróa) 

J nve& l i. 90.dor 

Foree et al., 
1972 

Teónan, 
1973 

C~ll, 
1973 

Oemis y JeM~tt. 
1974, 1975 

El·Shafie •?t al., 
19TJ 

111 lson y t<rrpany, 
1973 

Richter et aL, 
Taylor, 1972 

Oorsui, 1974 

.neo.e: \.o r Reoi.ciuo Car·ga T\empo de R6moclón 

ree \. d•nci. o. do nao 
observa.et •)nns 

en Kg 
de· hi.drdu.l1.co en " 

DQCl/'fl\'l d lf.J~ ... ~~h~o~r"o.~B!!_ _ _-_ ______________ , -------'---
Coll.IT'nas de 6' x 6• Licores de bebidas 8.01·64.08 15-330 30-97 Aplicable a residuos ind. 

E~cue:piedra alcohdl ices. Con 6000 a medio reductor piedra 
cal iza desnK>ronede 27, 000 mg de DCO/l cal iza, requerfo-.iento 

e e 0.45 químico, trate~i l idad 
r = 3s•c aerobia de efluentes 

parcialmente 
estabilized~s. 

Colurms de 5 x 3• Peptona·Glucosa, 9.13-n.09 12-48 73-94 Aplicable a residJOs ird. 
Errpeque: "'intelox• ~bidas alcohol icas, (c:mo COT) (Como COT) Capacidad emorti1pedJra. 
de 1• de di~tro conderisados de Ubricas Le eficiencia d?cr<!ct 

f 1: 0.8 de paptol, dcidos acl!tico en 10X por cad,1 10 e 
T = 25'y 35ºC y gl ic6l ico. Con 2500 a que se disrr.inv/·!n. El 

16100 mg de TOC/L valor calori"fico del gas 
es de 10L/4500 "J.ll coc. 

Opereci&i intermitente 
es dles operando/2 d'.es 

fuera de aperne i dh) 

Elfl'&qU!': esferas Detergente Wo idnico 4.01-12.02 48 55-83 Apl iceción parn ague 
de ping pong Con 2000 a residual irdt..1!>'.:rinl 

r :~2o•c 6000 mg de OCO/L 

Columas de 3 1 x 5.S• Residuo fermact!'utfco 2.24-35.24 12-48 94·98 Apl i caci dh paro agtJa 
EtrpE.que: pi edras de con eprox. 9SX residual indll!•<::riol 

1 6 1.5", e = D.47 de metanol. Con 
T• 37•C 1250 • 16000 

111g de DCO/L 

6 fil tr»s en serie ~etrecal"'. Con 68.41 18 70-95 Los 4cidos de cudene 
ColUW"ll!s de 1s•x 5.5• 11, 000 mg de DCO/l ramificada se degradan 
Errpaque: grava de 1• mas l entemente que 1 os 

a 5.S•. T = :JO•c lineales. El nitnfgNlO 
total per1Mnece c:c!flst ante 
en el sistema. El si:stema 

se afecta e: pH baje. 

Columas de 1.9'x5.7• Resid'10s diluidos del 20.03-60.08 89-95 27-58 Apl fcable e resic'lios ind. 
E"1"1que: poi ip<"opi te· licor de sulfito. Con (como DBO) Hoy inhibici&l a fil ~ajo. 
no d! i• de di!Cn!tro. 1300·5300 mg 0805/L Posible toxiciCt-d ~or 

e u 0.83 la presencia de set f 1 tos. 
T " 35•c 

Columas de Residuos de harina 37.97 22 65 Primer modelo a escela 
D "= 30', H :1 20' de trigo. (76X de rem. corrplt!ta del filtro er-.ee ... 

Esca~e planta piloto, 55=370-8360 mg/L COITO OCO) :robio, factibilidad 
Spoler.e, Wash. <,2300 > econOnica y operacioni.l, 

E~:roce, domo de 
oco~593o!i3, icio m91i. 

estudios d~ sec:Hmtnta:i&i 
de 1 a z•, bese de 2• del efluente+tr!lte:mierlto 

a 3•, e • 0.40 <8500> ae-robio. 



~9 (contin~a) 
R ... e.c to r 1 .~., - F:.&9 i. duo Catga Tiempo do Remoci.on 

Bregol1 et al., 
19~5 

Cocci et al., 
1965 

Coste y Snr.t'AMe Jr, 
1~85 

Eeckeut et el •• 
1986 

Oenac: y Dunn, 
1987 

Pugh et al. 1 

1987 

Ber1wcfoz et [ll., 
1988 

Andreo:ii et nl., 
1988 

E~q1..e: mineral 
V • 1500 m3 

T = 35•c 

Dos fil tras 
hor: z.onta les 

Errpaque: roca 
(0 = ;?5 • 50 nmJ 

H " 440 nm 
lerg> = 110 nm 

profundidad = 180 nm 
'{ = 7 L 

T = 35'C 

Tuto de PVC. 
V = S.65 L 

T • 22'· 26'C 

[lf!'8que: 
pol iuretano 

V= 1 L 

Col1..imos cónicas 
de plexigldl; 

V = 2 L 
H = 50 cm 

e ii!metros: 
supuior = 4.5 cm 
inft-rior = 7.5 cm 

er1 Kg 

de 
DQO/m9d 

Residuos de ;ngenios 
azucareros con 

18500 mg de DQO/L 

Efluente clarificado de 
una papelera y licor con 

503 con 8200 mg de DQO/l 
para el ef.. clarificado y 
y 41000 mg de DQO/L para 
el licor gestado de 503 

Aguas residuales de 
destHerías de alcohol. 

Con 3000·3SOO mg de DQO/L 

Ef. do fábricas de papel: 
ocas = 1700 mg/L 

504 = 3SO mg/L 
COTs = 650 mg/L 

OSOS total = 1100 mg/L 
ocas = 450 mg/L 

OSOS total = 235 mg/L 
504 = 450 mg/L 
COT = 170 mg/L 

Helases. Con 
10, S, 2.5 and 1.2 

g de DQO/l 

7 

6 

20 

10 

Clorur·o de Pal ivini lo Licor de lodos del 22.7 
tubos de PVC, H=2.4 proceso en caliente 

Cuatro secciones de plantas de 
e contracorriente tratamiento. Con 

V : 108 L 3S06 a 7367 mg de 000/L 
T e 35•c 

'I = 12S cm Agua residuo l de 6.1 
D = 16 cm una p~:"~f t~~~~:ssdoro EmJaque: fibras 

d! pol iester 
T = 37'C 

Colun1as de Plexigld"s ,l.gua residual de los 5.S 
con u"la relacidn H/D molinos de aceitunas 

de 1.6, ~rr•"· 
esferas de mader e 

T = 30'C 

rea\ denCio. d') DQO 

hi.dra.uti.co en '6 

en horos 

22.8 55 

26.4 - 40.8 48.6 

10 - 16 60 - 80 

7.2 56 

2.2 38 

18 SS 

18, 9.12 88·79 
4.S6, 2.4 

37 -so S9 -72 

36 60 

24 30 - 60 

nb~ervn.c \. c'non 

Apl iceción para eg\Ja 
residual industrial 

Apl kacid"n pare. eguo 
residual de fátrices 

de celulosa 

Apl icaci\Jh para agua 
residual ind<Jstr iel 

Apl icoble a residuos ind. 
Se utilizo un proceso 

de digestion en dos fases 
para le biometef}iuddn 

de los lodos neos en 
celulosa de lo~ loCos de 

les f:furicas de pc1pel. 

Aplicación pai'a .agua 
residual irdJstrial 

Aplicacidn del filtro 
anaerobio/cstati l i tacidh 

por contacto para el 
licor del tret. c:&liente. 

Apl icacioh p;ira agua 
residual industrial 

Apl i cae i d'n f>.tra sgue 
residual iJYJus:rial 
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Tabla ?.9 (continOa) 

X'l"V-,.t">l \,gCLdor 

Mueller y Hancini, 
1975 

Reo.e lo r 

•· = JS•c 

Chien y Oe W!lle, Reactor de Plexigllfs 
1977 H • 246 cm 

O = 20.2 cm 
V•54.6L 

ElfJ*1ue: •surpac• 

Hak.annson ·1 Frostell, Tu 2z• .. 2s•c 
1?77 

Hudson et al., ·r • 26•c 
1?78 T • 2J.5•c 

Koon ~t al., 
1980 

Rayan, 1981 

Oonovsn Jr., 
1981 

Jemett y Rard, 
1981 

stneris et al., 
1982 

Norman, 
1983 

Van der. Berg y 
Kemecy, 1983 

Reactor de vidrio 
~=250m! 

f • 40'C 

Reactor de vidrio 
V = 12 l 

E""°que:pld'stlco 
poroso de 
pal iuretano 

e • 0.96 
T • 37•C 

V = 1.2 L 
V= 0.7 L 

E~cue 1: arcilla 
E"l"que 2: fibras 

dt pol iester 
T1 = 30'C 
T2 e 35'C 

Carga Tiempo do 
Residuo un JCg r~e i. denciCl Remo e i dn observacio~es 

de hirlrd'ut ico de DOO 
DG10/m9d en horas en H 

Res;duos con ?·.2 - 27.2 
carboh;dratos y proteínas 

Lixiviado de"" 
usrmetro lleno de 

res f duos scSL idos. Con 
62000 • 195000 

mg de 000/L 

Suero con 8100 mg COO/L 
y 5000 mg COO/l 

Procesadora de ~scedo 
Con 466 mg ;, 000/L 
y 407 mg de OC'/l 

1.9 y 0.7 

Residuos dc.né's";ct 0.95 

Concentrados químicos 16.33 lcg/dh 
industri eles 

Licor de lodos del 
treiumiento en caliente. 

Con 10000 mg de 000/l 

Residuo farmacéutico 
Con 2000 mg de DB05/l 

Agua residual de la 
destilscidh del etanol. 

Con 60 a 100 gde OQO/l 

Condensado del evaporador 
del licor blenco del 
proceso kraft. Con 

1 • 4 Kg de DOO/m3 

Suero de quesos 

Jleslduo de l!!'cteos 
y natas 

6.5 

3 - JO 

5 
10 
15 
20 
5 

10 
15 
5 
10 

3 - 24 

180 • 1008 

74.4 

36 

36 

36.00 

18 

13.2 
158.4 
105.6 
79.8 
19.2 
9.6 
6.48 
19.2 
9.6 

50·90 

88 - 99 

95 - 98 

80.7 

65 

55·65 

70·80 

55 - 85 

80 

n-~ 
~-n 
~-~ 
~-% 
ro-~ 
M·83 
~-75 
~-~ 
~-~ 

Apl icecidh para [lgue 
residual industrial 

Aguas residual es Ce idas 
y nuy concl!ntredas 

Apl i caci &i por a i.gua 
res;dual industrial 

Apl icaci&i Pftr& r:gua 
residual inciJStrial 

Presentan valore!. de 
diseño pera ::L filtro. 

Presenten velaref. de 
diseño para Cclerlese 

Presenten valorer. de 
diseño para estudios 

pi loto~ 

Apl icecidh pa;-a ngua 
residJal irdiJstriel 

Apl icncic1h pa:--a ;1gu11 
residual irdustrhl 

Aplicable o re'.iidu~s ind. 
Pera sdl idos susper'ldidos 
de los conden:Hdo:.;. Los 

principales coooon·?ntes 
son: metonol 1 etanol, 

acetona y conpJes ::os de 
azufre, p. ej. 

sulfuro de dimet ito y 
meti lmcrcapt:mo. La 

concentrecid'n de m?tono: 
90X (V/V) 

Apl icacidh paro :igua 
residual iMJst:-iel 
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Tnbla 2.9 (cJntinóa} 
1nvee\.i.9ndor Rea.et or Rttei.duo r:a.r g o. 

ttn Kg 
de 

T\. ompo do R9'ntOC \. Ón observC\C l("•ne-'S 

reoei.denci.o.de Dt:lO 

hi.drdult.coen "' 
UOO/mS d en horas 

Aivasidis y \Jandrey, 
1988 

Escale laboratorio 
V• 12 L 

frrpaque: vidrio 
poroso con U"IB 

porc-sidad entre 50 y 
6CX y un dflfmetro 
nw.dio de poro de 

60a300 m 
O ::: 4 cm 
T = 35'C 

Efluentes del blanqueo dt 
pulpa al sulfito. Con 
t,7 .4 kg de OCO /m3 y 

~45 mg de 000/l 

100-160 

Bonastre y Par is, Bohl las de 120 mL 
1988 con cinco diferentes 

Acido acético con 
1500 mgde OCO/L 

y 

0.4 kg de oao 
por kg de SOV 

ChBY! et al.' 
1988 

Ha•:anson, 
1988 

Hanok i y 
H i rurmaswan, 

1988 

Hossein y 
Hesdaghinio, 

1988 

Huster y Mbius, 
1988 

tipos de """"que: 
anillos de PVC, 

es~M de PVC, ladri • 
l lo rojo, residuo con 
niqJel, sepiol ite, 

y blancos 
T = 37•c 

i(cido propicfnlco 
con 50 mg de 000/l 

Er.pa·:¡ue: poliuretano Hedio sintético y semi-
•:on D = 5/8* sinté'tico con 

y eni !los Pal l 200·220 g de oao total/L 
V = 5 L 

H = 140 cm 
O = 14 cm 
V = 8.5 l 

luto de pld'stico 
E111=oque: pld'stico 
cortado en piezas 

de 15 nm de longitud 
T = 16 • 35•C 

E~qJe: anillos de 
vi~rio, V= 2 L 

T =35'C 

Rea:tor hi'brido 
'/ = 1.25 m3 

Eq:uque: material 
plástico 

T r: 35 'and 40•C 

Suero con 
5000 mg de OQO/l 

T = 22·25 C 

Residuo sintt!tico 
(glucosa y seles minerales 

con 9200 mg de OQO/L 

Aguas residuales 
domésticas. Con 
2700 :ng de OQO/L 

Efluentes de un& 
maderera. Con: 

OQO = 3000 mg/L 
0805 = 1200 mg/L 

Efluente de destintado 
000 = 1200 mg/L 

Efluente de destintado 
000 = 1200 mg/L 

060 = 450 mg/L 

1 .5·3 

0.7 

11 

1-2 

11 

1 - 2 

7 

84 

95 

95 

90 

97.6 

50 

50 

30 

Aplicable a residuos ind. 
Corrlensado del evaporador 
de sulfito. se llevaron a 
cabo Los experim!ntos con 
una planta pi lot> (1m3). 
Esto es necesario para 
obtener los dat~s para 

escalar y calc<.Jlar le 
viobi L idad ~co'1&ni ca 

del pro:es.J. 

Estudiaron la in~eracci6n 
soporte/mi cr1loraani smo 

y la ca pu e i d.1d de 
colonizac:idn de 
cinco dift?rentes 

materinles de 
soporte 

Apl icebll' a c·guas 
residuales industriales, 
especialmente al licor 
de sulfuro ~astado, 
generado durante el 
proceso de pul~~o el 

sulfito. 

Apl icac:idh para agua 
residual industrial 

Se esperaba que e.He tipo 
de reactor degradara 

almidc!n de tapioca 
disuelto en las aguas 

de desecho; los: cJrbohi
dratos son los principa· 

les c~!nt'!s. 

Aplicable a agua~; resi· 
duales d~s':i cns y 

de rastios. 

Aplicable a aguas resi
duales de le industrie de 

papel y cetulc:sa. 
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Tabla ?.9 (conti,Oa) 

I nvoe-l \. ga.dor Rea.ot.or Rftelduo Cargo. ·r\.empo de Remoe\.Ón 

en Kg reoei.denci.o. do nao 

de h id r óu l 1.c o en " 

Otteerva.: lr..onP~ 

J>OO/mSd en horas 

Nielsen .,. rvevsen, 
1~88 

Pichon et ol.~ 
1968 

Pi chon ·?t al., 
19ll8 

Srner, 
19ll8 

Terrpere et al., 
1988 

Tirrur et ol. 
1988 

Ven Roopu< & 
Verstra: te, 

19811 

Vogel y Vinder, 
19&. 

T = 32'C 

Reector híbrido 
UASB/lecho fijo 

Etf1:'8que: Pol iureteno 
V • 28 L 

T .: inesofíl ica 

Escala laboratorio 
V = 55 L 

T = llesof Íl icB 
Empaqut!: fibras de 

Po! f ester 

AllTRIC 
CAn.Jerobic Trinddng 

Fil ter·). Errpoque: 
pla"stico con !free 

sup<rficial 
cspeclfico de 

1LO m2/m3 

Agua residual de U"IB 
f'brica de almidcfn de papa 

CC>n 2.5 gde 000/l 
s-s04 = 0.3 g/L 

Agu~ residual de una 
Ubrica de pulpa y 

papel. Con 
1 O Kg de 000/m3 

Efluente de U'lO fiibrice de 
pulpa de papel con 120-210 

<g de 000/t 

19300 mg de 000/l 
5?30 mg de OBO/l 

Errpnque: Tubos de PVC ligua residual 
T = 34" • 36"C 4000 • 15000 mg de 000/l 

V e 77 m3 3000 • 11500 mg de OBO/l 

ColL'l'Tl'las de plexigld!i Ague. residual de la 
Errpoque: anf l los Pal l destilacicrn de la 
de pldstlco de 5/8• mezcla de etanol-anís. Con 

T • 35 •e 500 - 20000 mg de OQO/L 
V = 5.82 L 85 - 800 <g de OBO/t do 

Eí!l)aqur.: Pol iuretano 
separado1· de platos 
en µ<Jrnltilo, V=160 L 

T = 20•c:. Ang 45• 

was secas 

A;ua residual 
dQnéstica. Con 
1 3 2 g de OQO/l 

V : ( .5·50 L Aguo!i residuales dt:? 
Errpeque: pol ieti leno/ diferentes corrientes 

carbdl y vidrio de les fábdcas doe pulpa 
si11tf!tico ol sulfito. Con 

1 .3 g de OQO/l 

4.7 

2 - 4 
4 - 6 
ó - 8 

0.22 

2-3 

48 

27 

20 - 30 
10 - 20 
8 - 10 

1.2 

3-5 

50 

45 

11 

75 ·80 

90 

57-66 

37-59 

Aplicación para DJUa 
residual ind'JStrial 

Aplicable a eg1J,1s ;·esi
duales de la inct,Jstf"ia de 

papel y celu~osu. 

Apl i cae i <fn p¡ira residuos 
industriales irxlu~endo 
ta etapa al sulfito. 

la al imentacid'n ful! con 
flujo ascenderte y 

descendente. Los pri neros 
resultaron con mayor 
eficiencia. la i:aqa 
máxima fue de J.S <9 

de OQO/m3d que 
correspcnde 3 

800 mg/L como Huf ·e. 

Apl icaci'1n para agl.a 
residual industrial 

Agua residual de L.1s 
plantes de tratJ.niento. 

Apt i cae i ór. parn agua 
residual indu!»:rinl 

Apt icacidh pare agua 
residual domést ice. 

Apl i cae i ón pnra agu1 
residual industrial 

de una fAbrica Ce· pdpa 
al sul f itc. 
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Tabla '2,9 (contirióa) 

r ,......,_..,., ~ c1..,.Jc-r 

llel l.,,.I y llul hrt, 
1988 

l'.cwaco et et., 
1"9 

lficki.ot1 y \lhet.tley 
1991 

Giralclo·~z y 
S'wfr.z~, 

1991 

Abl lah l' Alk.h~nyltt 1 
1991 

Guernro et ~l., 
1991 

Schteict.cr 'l ot:.son, 
1991 

\.len Shi ·din; y 
\Jang Tong, 1991 

Ven Shi·dinJ y 
IJ¡:¡.-,g long, nn 

RtH'-C lo r 

Tres reactores 
[llf~t "iflow, 

Plasdek., Flocor 
D • 0.6" 

V 11- 'i4GC l, 
M o 5 a 

1 • 35•. 37'"C 

hr"'ll••>: """""'"" "°'"°' T • S4'C 

V •10 L 
ll;11qU1t:FlorcC>I' R 

T • -Hllc• 

V • 240 L 
fn•poque:pl6'stico 

poroso 

~>aque: onil lo• 
·Rashing' 
T • 37•c 

V : 10 m3 
Enpaque: fibra 

suave 
T ~ 20'C 

V= 1 l 
E!'t'f.nquc: esf1::ras 

ce cspuna de 
pvl iuretano 
T : 37'C 

H~~•duo <;arga T•.,.m¡w º" R.,.mnc><fo ,., .. ,, • .,v.,~··•-· ... 

.:.n k.g rns t. dent:\ n d•· LHJI ~ 

de h \ d T \{U\ l ... 0 1.i·, ~ 

Ot~O/ni3 d ~11 hor QS 

Aquas residuales de la 
dnti lecfi:fn de etanol. Cor 
40000 • 90000 lng de DQO/l 

NPso ni:: f o)s¡ 1 del 
frl¡¡ol do 1oy11. Con 

SS IXlO "'9 da DQO/L 

h9'J8 'res!duol 
sintética 

Sustrato solWle 
(sacarosa) 

Ag.m residual ~sticn 
000 entre 111 y 164 11'11!/l 

Asr..- residual industrlol 
(p~ockJccidn de nl irnento 

para peces) 
000 de 20 B 35 g/L 

flgua residual de 
1mo f~rico de pa_pel 
ººº de 200 kg/d!. 

1\gue residu3l de le 
fndustrh formactfutica 

Efluentt? del proceso 
di? fobricncic!h de pnpel 

((n;ft) 

10 

26 • 51 

2-6 

'··· 

24 

17.SD 

10 

90 Apl icaci61 a residuos ind 
La operació;; COf'\ flujo 

ascendente, ~trmi te mayor 
~flci~I• Ct relJl:Xidn 

DQCI y mayor ~roc:h.:cc:t6n de 
biogis. La Qf::eracioh con 
flujo d~Ce-ndfnte, esta· 
l lze los c:&"lt:>ios brusc:aa. 

de carga. 

Apl ic:oci&i r-er1 ai¡ue 
r!SIW..1 irdu!!rial 

Estudiarc,n las 
di fe rene 1 as entre la 

biomase de un reac:tor de 
lecho fijo y otro de 

lecho fluidi2N:fo 

Se midieror. H2, CO, 
C02 r CHI 

85.22 Hcata crtrpl eta 

77-90 Apl icac:id'n pare egua 
residunl irdu!trial 

70 Aguo residual ir.custr1nl 

98.28 

se recuperer 1C kg de 
azufre r;.cr cía 

Apl icacioñ rnre /\QUI) 

rc:;iduill irc!;.istriiJl 

Apl icac~d"n rara agua 
rC'si·Ji .. ml irdL•strial 

1 

1 

-"---------·--··--~----·--------------· 

________ J 



Tabla 2.9 (contin~a) 

t nvoe t \. go.dor llocrcto,.. Reei.duo 

Rennlli •?tal., EirpaqJe: esp.rna Estierccl 

1911 de poli uretano de OQO de 7.2 g/L 
di fereite poroaldad 

Hewkes et nl., T e: 3S•c Agua residual de lu 
1~91 febrtcecidn de helados 

....., 
1 Soto H el., Effl'DCUe: enil Los Ague residual de \a 

o 19'11 "Qeshing cocc; dn de me j i ll ones 
t = ss•c 

y T = 37'C 
V • 0.9Z L 

Metrrquist y ., = zo m3 Efluente del proceso 
\.lelonchr, 1991 ·: = 37 e de fabricocic!n de papel 

pH • 7 Ckroftl con OQO de 
1600 •o!l/L 

Modesto et ol., 1991 Carpuostos ali fifticos 
pe l i el orados con 46 

mg de 000/L 

Co.r ~¡o. 
en V.g 

d•· 
DQO,"m9d 

6.8 

10 y 1l 

T\.empo de Remo e i. dn 

res i denci.a de DQO 

h ldrdut ico en '6 
,,,.., horo.9 

168 78 • 83 

menor a 
40 horas -

De 0.6 hastn 
12 horas 

observcici º'""'ªª 

Residuos orgdnir.os 
animales 

Apl i caci dTI parl) B!]Ua 
residual inchitriel 

Apl icoci6n pore agua 
reshfual industrial 

Aplicacidn para ¡;gua 
residual inc!ustrhl 

(clarete•) 

A.el irnatecid1 ~ 
bacterias metnnogénices 
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Fig. 2. 5. Efectos del tiempc1 de residencia hidráulico sobre la 
eficiencia de remoción de sustancias organicas 
disueltas en reactores anaerobios de lecho empacado. 



CAPITULO 3 

PROCEDIMIENTO EXPERIMENTAL Y EQUIPO 

El experimento se llevó a cabo en dos elapas: la primera, en los 
laboratorios del Instituto de Tecnologia del Papel, de la 
Universidad Técnica de Darmstadt (Institut für Papierfabrikation, 
Technical Hochschule Darmstad) en la República Federal Alemana y 
la segunda, se real izó en los laboratorios de la Di visión de 
Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingenieria de la 
Universidad Nacional Autónoma de México. 

Los equipos que se utilizaron para el estudio, se diseñaron en el 
Instituto alemán; 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 trabajó 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 caracteristlcas del agua residual si variaron. El agua 
residual de la industria alemana que se estudió, era más 
concentrada que la que se sometió a las pruebas en México. Esto se 
debe a que la primer".'. prnv}Pno? rlP, nn~ -f:.\hricrt. que no descarga r:us 
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 circuito de 
agua parcialmente cerrado. 

3.1 DISEílO 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 
supervisión de los 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 
última se pudo llevar a cabo debido a que el agua residual tenia 
una alta carga orgánica. 

3.1.1.1 Fase 1: .Puesta en marcha. 

En esta fase se inocularon los reactores y se incrementaron sus 
cargas orgánicas, hasta que la eficiencia de remoción de la 
materia orgánica empezó a decrecer junto con la producción de 
biogas. La frecuencia de muestreo y los parámetros considerados 
como variables de respuesta. se encuentran en J;:\ T~hl;¡ 3. 1. T.~c; 
variables independientes o variables de control fueron básicamente 
el tiempo de retención y la carga orgánica aplicada, las cuales 
eran fácilmente controlables. La metodología que se siguió para 
inocular los reactores y operarlos se describe más adelante. 
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Tabla 3.1. Frecuencia de muestreo y parámetros considerados 
como variables de respuesta en la Fase 1 (puesta en marcha), de la 
primera etapa. 

Parámetro Frecuencia Inf'luente Ef'luente 
semanal 

DQO 3 X 
5 X 

DBOs 1 X X 
pH 5 X X 
cor 1 X X 
Gasto 5 X 
SQ4= 1 X X 
ca++ 1 X X 
C02 5 
CH4 5 
H2S 2 
Vol. de Gas 7 

3.1.1.2 Fase 2: Condiciones pseudo-permanentes. 

Gases 

X 
X 

X 
X 

Posteriormente, los reactores se sometieron a variaciones en los 
tiempos de retención cntrt:: 10 y 40 horas, ya que en este intervalo 
se observó que la eficiencia de remoción era Independiente de la 
carga orgánica aplicada. También se consideró como variable 
independiente a la concentración del agua residual, la cual se 
alimentó en cinco porcentajes de dilución diferentes. La dilución 
más alta podria corresponder a la concentración 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 caracterist!cas similares. Las 
variables de :-cspuesta consideradas en la Fase 2, fueron las 
mismas que se presentan en la Tabla 3. l. 

La frecuencia de monitoreo se cambió para los efluentes liquides 
de los reactores, solamente el gasto, el potencial de hidrógeno y 
el volumen de gas producido, se continuaron midiendo diariamente; 
los demás parámetros se cuantificaban al final de cada corrida. 

Pcr lv qut: 1·.,speci.a ai b1ogas como efluente gaseoso do los 
sistemas, se siguió caracterizando con la misma frccucncl~. 
excepto el ácido sulfhidrico que se determinaba antes de variar 
nuevamente las condiciones de operación. 

La Tabla 3.2 se dlsefió para llenarse con los datos obtenidos en la 
F'asc 2, en el la, se Indica el número de reactor empleado (M-1 ó 
M-2), los tiempos de 1·elención controlados y el porcentaje de 
dilución del agua residual 
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Tabla 3. 2 Cuadro diseñado para la 
pseudo-permanentes) de la primera etapa. 

Fase 

tiempo de 
retención C1 
en horas lQX 

40 H-2 
26.70 K-2 
16 K-1 
11. 43 K-1 
10 K-1 

3.1. 2 Segunda etapa 

Porcentaje de dilución 
del agua residual 

C2 C3 C4 
25X 5QX 751. 

K-2 K-2 K-2 
K-2 K-2 K-2 
K-1 K-1 K-1 
K-1 K-1 K-1 
K-1 H-1 K-1 

2 (Condiciones 

Cs 
lOQX 

K-2 
K-2 
K-1 
K-1 
K-1 

La segunda etapa de este experimento, se estudió en los 
laboratorios de la Sección de Ingenier1a Ambiental de la División 
de Estudios de Posgrado de la Facultad de Ingenier1a, de Ja 
Universidad Nacional Autónoma de México. En estos laboratorios se 
Instaló uno de los reactores utilizado en la primera etapa. 

La caracterización del agua residual que se utilizarla para este 
""t.udlo presentó una baja cantidad de materia orgánica. sin 
embargo, se procedió a llevar a cabo la Fase 1 "puesta en marcha". 
Se Inoculó el reactor y se incrementó la carga orgánica 
paulatinamente, de la misma manera como se había efectuado en la 
Fase 1 de la primera etapa, hasta tratar de mantener en cierta 
forma estables las variables de respuesta. 

El tiempo de retención se manejó como variable independiente asi 
como la carga orgánica. Las variables dependientes, fueron las 
mismas consideradas en Ja Fase 1 de Ja primera etapa . 

E1 volumen de biogas producido, también se cuantificó en esta 
segunda etapa como una variable de respuesta primaria. 

El bajo contenido de materia orgánica presente ~n el agua 
residual, no permitió hacer algún otro estudio y únicamente el 
experimento en los laboratorios mexicanos tuvo una sola fase, la 
dcno~in:::.d:::. 11 pu~~t::. ~n mar-cha 11

• 

3.2 DESCRIPCION DEL EQUIPO. 

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 .,t,,.pa de este estudio. 
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3.2.1 Reactores anaerobios. 

Los r-eactores que se usaron para estas pruebas de tratabj l idud, 
también son llamados filtros anaerobios, ya que poseen un medio de 
soporte para la biomasa producida durante el proceso bi 0·1 r.c;• ·•c. 
Para este estudio, los f~ Jtrc:; SE: empacaron con Ur! maT.·.:ri.a·1 
pl~!.i..:.:0 Lubular (NSW Bionet R103/0). con u11~ ár~a s-..ií-•e,·Jjcia1 
esperlf"!c:::: y· un volüiut:n vacio mayor del 90%; los 1 .. 1.wc~. 
se colocaron en forma vertical a lo largo del reactor. 

Los modelos se construyeron con dos columnas de plexie.l2.s 
de diferente diámetro, concéntricas, que perrnilían ten0r U!~ 
ci 1 indro de doble pared. En la Figura 3. 2, se ve clar·amenlc .a 
doble pared por la cual circulaba el agua que mantenía !a 
temperatura del reactor a 37 :!: 2ºc, así como la colocación del 
material plastico. 

El volumen de trabajo de cada reactor fue de aproximadamente~ 8 
lit!"'os, con una altura de 0.65 m y un diámetro inte!"'no da C.1-i m. 
Estaban diseñ'ldos para al !mentarse en forma ascendente o 
descendente con tres puntos de muestreo de liquido a lo largo.del 
cilindro, como se puede apreciar en la Figura 3.3. 

En Ja Figura 3.3 se pueden observar las válvulas para el cnntr~l 
del lnfluente y los punt.os de muest1·eo del líquido; en la parte 
super'lor· se aprecia la coneccíón del tubo de silicón, el cua) 
conducía los gases hasta el dispositivo que med1a el volumen de 
biogas formado. Las mangueras para el agua C"-11,,r;'.e ..,~~ 
recirculaba ccnt.inu,,.mentc, é<J.>'1.recen en la parte inferior del lado 
derecho y lateral izquierdo del reactor. En este mismo lado 
izquierdo de la fotografía, están las conecciones que llevaban el 
agua tratada a! sedimentador y también un tubo que retornaba los 
gases a Ja parte superior del reactor. 

Los cilindros estaban ensamblados medlante presión y con ayud'1 ae 
empaques de hule en la base y en la tapa; en la Figura 3.4 se 
presenta por separado la base de uno de los reactores !.' se put-d~JJ 
ver las varillas que soporLaban rígidamente a los tubos de 
plexiglas. 

En la taca de los reactores se encontraban tres puer·cos de 
muestreo para el gas formado, asi como la conección del tubo de 
silicón que lo conducía hasta el medidor de volumen. Uno de los 
orificios tenla una membrana que permitía tomar la muestra 
mediante la introducción de una jeringa. (F"i,!Onre. 3.5. !. ~-. ia i'1¡;. 
3.6. muest.r~ un :::::qü~íua. dei reactor anaerobio de flujo ascende te. 

3.2.2. Equipo compiemenlario 

Er efluente ya tratado P"saba a un sedi mentador pequeño 
construido de plex\glas, que aparece en primer plano en Ja Figura 
3.1 y cuyas dimensiones están en la Figura 3.,. 1.os medido;--e,,, cie 
Jos gases se colocaron en la parte superior y funcionaban mediante 
el principio de desplazamiento de liquido por el b!ogas producido 
en el reactor. 
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fig. 3.2 Vlat~ de l~ pa~t~ ~nfer!nr del reactor anaerobio 

y colocaci~n jel smp~que. 

fig. 3.3 Vi~ta frontal del reactor anueroblo dft lecho 
empacado y flujo ~~candente. 
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fig. 3,4 Ba~e del filtre anaerobio. 

fig J.5 Vista de la parte 5Uperior del reactor 

y de la tapa. 
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Para introducir el agua residual a los reactores se uti !izó una 
bomba de membrana que permitía regular el gasto y la frecuencia de 
alimentación, (Figura 3.1) 

Se requirió tamhlP.n de un aparato pn.1·tt mantener la temperatura 
constante del agua que se recirculaba alrededor del reactor, el 
cual conslstia únicamente de un recipiente con una resistencia, un 
termostato y un dispositivo para recircular el agua. 

Se necesitaron dos contactos de corriente eléctrica de 220v, 
para conectar la bomba y otro más para el aparato del 
caliente. Todo esto funcionaba las 24 horas del dla. 

uno 
agua 

3.3 METODO EXPERIMENTAL. 

La metodología para la Fase 1 de ambas etapas fue la misma, el 
tipo de agua residual, como ya se mencionó antes, fue diferente. 
La operación de los reactores se trató de mantener más o menos 
igual, utilizando los mismos modelos fislcos en las pruebas de 
tratabllldad. Las técnicas para la determinación de algunos de los 
parámetro si variaron ya que no exist ian algunos de los equipos 
analitlcos 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 
fábrica alemana que elabora papel a partir de fibras secundarlas, 
es decir, es papel reciclado tipo cartonclllo o "kraft". El 
circuito de agua se encuentra completamente cerrado desde los afias 
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 orgánica en solución. 

Dado qu., 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, además de que 
la fábrica repone el agua que se pierde por evaporación en el 
mismo proceso de elaboración del producto, a razón de 1 litro por 
kilogramo de papel producido, 

La caraclerizaclón de esta ~en::\ prov~:!ic:.tc ut:: la máquina 
formadora de papel, denominada también "agua blanca'', se presenta 
en la Tabla 3.3. Las muestras se centri!ugaban antes de someterlas 
a las técnicas analltlcas por Jo que se reportan como "solubles". 

En la Fase 1, el agua residual se diluyó al 
la Fase 2, para obtener las diferentes 
hicieron dl 1 uciones con agua de la l l '1Ve 

solución de nutrientes al 1 r., excepto en 
baja, en donde la proporción fué de 2 r.. 

50X, mientras que en 
concentraciones, se 

y se le agregó una 
Ja concentración más 

La composición de la solución de nutrientes, empleada para las 
dos etapas se da en la Tabla 3.4. 
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Tabla 3.3 Caracteristicas del agua residual proveniente de l"a 
fábrica de papel que tiene el circul to de agua completamente 
cerrado en mg/L (solubles) 

mlnlmo promedio 

Demanda Química de Oxigeno, DQO 6518 7280 
Demanda Biológica de Oxigeno, DBO 4310 4788 
Carbono Orgánico Total, COT 914 1812 
Carbono Inorgánico Total, CIT 57 242 
Carbono Total, Cj_ 1050 1921 
Ión sulfato, S~~ 287 389 
Ión calcio, Ca 1000 1065 
pH 6.5 6.7 

Tabla 3.4 Composición de la solución de nutrientes, g/L 

NH4Cl 
Kl-12P04 
Fertilizante para plantas 
(NH4)2Fe(S04)2 
NiCl2. 6H20 
N~Se03. 5Jlc:O 
C0Cl2.6H20 

26.70 
4.70 
2.50 

0.14 
0.04 
0.01 
0.09 

m~imo 

8041 
5265 
2710 

426 
2792 
490 

1130 
6.9 

Las diluciones del agua residual, para la Fase 2 en que los 
. reactores ya se tenian estabilizados, fueron de lOY., 25Y., SOY., 

75Y. y sin dilución (100 Y.). Las concentraciones en gramos de DQO/L 
qucd::i.ron 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. 

Dilución Slmbologia Concentración 
(~;¡ (g/LJ 

10 Ct 0.7 - l. 2 
25 C2 l. 6 - l. 8 
50 C3 3.4 - 3.9 
75 C4 4.7 - 5.5 

100 es 6.5 - 8.0 
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3.3.1.2. Segunda etapa. 

El agua residual que se utilizó para la F'ase 1 de la segunda 
etapa, fue proporcionada por una planla mexicana que fabrica papel 
"tlsue" y también emplea como malerla prima básicamente, papel 
reciclado de las revistas. Las fibras resultan m4" cort= que las 
'111~ est:ín. prc:;ord ... tb ~n ei agua residual de la fábrica alP.m~na y 
por esa razón lA cargo. orgánica '"=~~ulto. b:::ija. 

Esta planta tiene el circuito de agua parcialmente cerrado y ántes 
de disponer "las aguas blancas" a los cuerpos receptores, las 
someten a un proceso de flotación, C<·fl el fin de separar las 
fibras del liquido. Los sólidos flotad•;; se envían a un relleno 
san! tario. 

El agua blanca que se utilizó para esla •clap:o, se tomaba en el 
punto anterior al proceso de flotación y en ningún momento se 
diluyó; el análisis de este sustrato se •mcuentra en la Tabla 3.6. 

Tabla 3.B Caracteristlcas del agua residual 
fábrica de papel que tiene el circuito de 
cerrado en mg/L (solubles) 

minimo 

Demanda Quimica de Oxigeno, DQO 350 
Demanda Biológica de Oxigeno. DBO 200 
C@·Lono Organtco Total, COT 130 
Carbono Inorgánico Total, CIT 32 
Carbono Total, C;f_ 182 
Ión sulfato, s2~ 174 
Ión calcio, Ca 107 
pH 5.9 

3.3.2 Puesta en marcha y operación. 

3.3.~ · Puesta en marcha. 

proveniente de la 
agua parcialmente 

promedio máximo 

650 950 
400 l:JUU 
230 330 

52 72 
282 382 
274 374 
147 187 
6.3 6.7 

El término "puesta en marcha" corresponderla realmente a la F'ase 1 
en ambas etapas, y serla el momento en que los microorganismos se 
"aclimatarlan" a las condiciones fisicoquimicas especificas de 
traba,jo. 

Para Inocular los reactores, se ulilizaron lodos ya estabilizados 
anaeróblcamente, procedentes de la planta de tratamiento de aguas 
municipales de la Ciudad de Darrnstadt (Alemania). Antes de 
introducirlos al reaclo1-, se pasaron por una criba de malla 16. 
Los reactores en ambas etapas, se inocularon con una mezcla de 
agua residual, lodos, agua de 1" llave ~- soluciún de nutrientes. 
Las proporciones están en la Tabla 3. 7. El estado Inicial de los 
reactores en cuanto al contenido de blomasa en el medio de 
soporte, se presenta en la Tabla 3.8. 
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Tabla 3. 7 Composición de la mezcla ut 11 Izada para inocular los 
reactores en la Fase 1 "Puesta en marcha" 

Componente 

Agua residual de la :fábrica 
Lodos estabilizados 
Agua de la llave 
Solución de nutrientes 

de papel 
anaerób!camente 

Porcentaje 
(X) 

33 
33 
33 

1 

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

Reactor 

M-1 

M-2 

M-3 

Estado inicial 

se alimentó con agua residual 
de la industria alemana, diluida 
al SOY.. El material de empaque 
nn tenla bicrnasa. 

se alimentó con agua residual 
de la Industria alemana, diluida 
al SOY.. El material de empaque 
ya tenla biomasa activada. 

se alimentó con agua residual 
de la Industria mexicana, sin 
diluir. El material de empaque 
no tenia biomasa. 

Etapa 

primera 

primera 

segunda 

Una vez que se alimentaron los reactores con esta mezcla, 
permanecieron cerrados durante 3 d!as. Posteriormente se procedió 
a alimentarlos en :forma continua, bombeando el !=;11c:trato lcntawant.t:. 
1:1 ·~.g1..!~ r~::;!d~al J~ iimbas etapas, se pa-saba por una criba de malla 
del número 16, ántes de alimentarse en I'o>ma conlínua a los 
reactores, ya que los sólidos gruesos podrlan perjudicar a las 
membrana de las bombas. 

El tiempo de retención hiráullco inicial para los reactores M-1 y 
M-3 :fue de 100 horas, mientras que para el reactor M-?-, fue de 40 
horas. 

Debido a que el reactor M-2 presentaba baja producción de gas, se 
re-inoculó con una mezcla formada de agua residual (diluida al 
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SOY.) y biomasa de otro reactor de las mismas características, en 
una proporción de 1 a l. El volumen total alimentado :fue de 2 
litros. 

Los reactorP.s M-1 • H-2. s;,, m<rnluvieron con el :flujo bajo 
aproximadamente un mes. Se observó que la producción espec!:fica de 
gas se había incrementado, así como la e:ficiencia de remoción de 
la carga orgánica medida como DQO. 

El reactor M-3, se mantuvo más de un mes con un tiempo de 
retención de 100 horas. Se revisaron las conecciones para el gas y 
el medidor pues se pensó que podr\a haber problemas con el medidor 
de gases, pues la producción realmente era muy baja a pesar que la 
e:ficiencla de remoción de materia orgánica, medida como DQO era 
cercana al SOY.. No se encontraron :fallas y se cambió el tiempo de 
retención a 70 horas, el cual se mantuvo durante 30 dias. 

Los datos obtenidos para los tres reactores al :final de la Fase 1 
"Puesta en Marcha", están en la Tabla 3.9, en el capitulo 
siguiente están 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 3.9 Resultados de los reactores al :final de la Fase 
11 Puesta en Marcha". 

Reactor E:ficiencia Volumen de Tiempo de Carga 
de remoción Gas pr~ducido retención orgánica 
en Y. en L/m d hidráulica (DQO) 

3 en horas en kg/m 

M-1 75 321 100 0.86 

M-2 60 815 40 l. 92 

M-3 80 13 70 0.08 

Posteriormente las car.gas SP. fn':'r0n i!"'~~!""::rr,.::ntc:i..r,du µoc..:o a poco·. con 
el 1·1n de oLservar el valor en el cual la e:ficiencia de remoción 
disminu!a junto con k. ;::roducción de biogas, mantenlendose más o 
menos constante la carga orgánica, medida como DQO, del agua 
residual que se alimentaba a los reactores. 

El reactor M-3 presentó mayores problemas para su operación, la 
producción de gas era muy baja. El ae11~ roes!dual era muy dl 1 uicia y 
su composición en cuanto a materia orgánica, no era constante a 
pesar de que a la :fábrica se le solicitaba el e:fluente con mayor 
contenido de fibras posibles, es decir, antes de que lo sometieran 
al proceso :fis!coquimico en el que separan los sólidos del agua. 

El agua residual de la :fábrica mexicana que se recib!a en los 
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laboralorios para alimentar al reactor M-3, en ocasiones, no solo 
estaba constltuida por el agua del proceso de elaboración del 
papel, sino también contenla algún tipo de tensoactlvo que se 
emplea para lavar ciertas parles de la máquina 

La cantidad de tenso;:i('.'tivo rPsultó ~ten!fic-ativn. p:!.ra el buen 
funcionamiento de los microorganismos, pues en un momento dado, 
parte de la blopellcul<i. se destruyó y se observó una disminución 
total del biogas producido. Para que el reactor volviera a 
producir biogas, se le Inoculó con lodos digeridos al 1 X. Después 
de un tiempo, el reactor se recuperó, alcanzando nuevamente 
eficiencias de remoción aceptables (60 al 70%). 

El agua residual se continuó ali mentando al reactor tal y como 
venia de la planta papelera, solo se tenia la precaución de no 
suministrarla cuando se percibiera un aroma propio de los 
detergentes y se observara espumamlento. 

Los tiempos de residencia se 
remoción bajaba a menos del 
mantuvo siempre baja. 

variaban 
50%. La 

cuando la eficiencia de 
producción de biogas se 

3.3.2.2 Operación. 

La Fase 2 o de cond le iones pseudo-permanentes, corrco::pondc a la 
operación misma de los reactores y se realizó después de la Fase 
"Puesta en marcha". En esta Fase se obtuvieron datos de variables 
de respueta a diferentes concentraciones de sustrato y diversos 
tlempc~ de retención hid1~ulic~. 

Esta Fase 2, solamente se llevó a cabo en los laboratorios 
alemanes, es decir, en la primera etapa del experimento, ya que la 
concentración de materia orgánica del agua residual as! lo 
permitia. 

Las concentraciones del agua residual y los tiempos de retención 
para cada uno de los dos reactores, se distribuyó de acuerdo al 
cuadro de lo. figura 3. 2. Las concenlracloueB del sustrato se 
variaron mediante diluciones del agua residual. 

En esta etapa los reactores 
proporcionaron las variables de 
siguiente manera: 

M-1 y M-2, fueron los que 
respuesta y se operaron de la 

El reactor M-1, funcionó con los tiempos de retención de 10, 11.43 
y 10 i.u.1rtc::t, pcu·a c'1.<la una de 1as cinco concentraciones. El reactor 
M-2 estuvo con los tiempos de retención más altos, es decir de 
26.7 y de 40 horas, también para cada una de las cinco 
concenlraciones. 

Una vez 
primeras 
vece~ el 
siguiente 

que se cambiaban las condiciones de operación, las 
lecturas se despreciaban y, como min!mo, se esperaba 5 

tiempo de retención hldr·á.ullca t::1..nlt::s de pasar a la 
condición de operación. 
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3.3.3 Control de los reactores, muestreo y análisis. 
En Ja Fase 1 de las dos etapas, se llevó a cabo un control diario 
de los efluentes liquidas y de los gases, así como del sustrato y 
de la temperatura del agua que rodeaba a Jos reactores. Este 
control consistla en medir el e""to del influt:11l«, el volumen de 
gas pruJuddo, el potencial de hidrógeno fpH) ~' la demanda <¡uimíc:> 
rle 0xlgcna (DQO) del influcntc. y de los efluent.-,s, inicialmente. 
Más adelante se determinó también Ja demanda bioquímica de oxigeno 
(DBO), el carbono orgánico total (COT) y la cantidad de iones 
calcio (Ca++) y de sulfato (SQ4=¡ , todos ellos solubles. En los 
gases se midió el porcentaje de ácido sulfhidrico (H2S), metano 
(CH4) y dióxido de carbono (C02), estos dos últimos 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 Ja primera etapa (condiciones 
pseudo-permanentes), las determinaciones se hicieron para el 
influente y el efluente de Jos reactores. Las muestras se tomaron 
al principio y al final de cada operación, excepto para los 
siguientes parámetros: DQO, pll, gasto del influente, el volumen de 
gas producido y su composición (metano y bioxido de carbono), las 
cuales se determinaban diariamente. 

Antes de analizarse las muestras llquld= so ce11Lrifugaban a 5000 
rpm du1 .. o.nle 5 minutos. Para las determinaciones de DBO, la muestra 
se pasaba por un filtro de papel Whatman del número 45 y si no se 
analizaba en el mismo momento, se colocaba el recipiente en P! 
congelador. 

Las determinaciones de DQO, DBO, pH, COT, 504=, y ca••, se 
hicieron de acuerdo a las técnicas establecidas en el "Standard 
Methods for the Examinatlon of \later and \lastewater" (1980). 

En el caso de Ja DQO, se empleó además del método volumétrico, el 
fotométrico que no está estandarizado, pero que es el que se 
utilizaba en el laboratorio alemán como una técnica rutinaria. Con 
ambos métodos se hiclP.ron corridas Je prueba para identificar 
divergencias entre los resul lados obtenidos. No se encontró una 
diferencia significativa entre dichos métodos, al aplicar el 
análisis estadistico por valores apareados a un nivel de confianza 
de 99.9Y. (Apéndice 1). 

El C02 y el CH4 presentes en los gases, se determinaron mediante 
un analisis Instrumental (detección infrarro.lo con rin"' c:'!.n:::.!::::; 
lndependlent.Pc; p~::!. cü.dü su~ta.nciah el resultado ze obtlene en 
porcentaje. As1 mismo, el H2S se determl nó utl lizando l ubos 
er"rltm.dos que conlienen una sal de cobre con la que reacciona el 
sulfuro, manifestandose como una zona obscura, la longitud de la 
zona obscura se multiplica por el fnctor indicado por el 
fabricante en el estuche (Tubos Drager). 

En la Tabla 3. 10 se dela! Jan los equipos, las técnicas y las 
referencias para cada uno de los par·ámetros considerados en el 
control de los reactores. 
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Tabla 3.10 Técnicas anallticas y equipos utilizados para 
controlar los reactores 

Parámetro 

DQO (1) 

DQO (2) 

DBO (1) 

DBO (2) 

pH 

cor 
504= 

Volumen de 
gas 

C02 y CH4 

H2S 

n~r'=1·encia 

Manual del 
fabricante 

APHA ( 1980) 

Manual del 
fabricante 

APHA (1980) 

APHA ( 1980) 

APHA (1980) 

ISO,TC 
147/2/25N 

Manual ciPl 
fabricante 

Manual del 
fabricante 

Manual del 
fabricAnte 

Manual del 
fabricante 

Manual del 
fabricante 

TOcnlca 

instrumental 

volumétrica 

instrumental 

volumétrica 

instrumental 

instrumental 

gravimétrico 

ln~t:-umcntal 

instrumental 

i ns t rument al 

instrumental 

Equipo 

AUTOANALIZER I I 

Digestores 

Yolth Sapromat 
respirometer 

Botellas Winkler 

Electrodo combinado 

Beckman, modelo 915 B 

Balanza analitica 

P~rkin Eimer, modelo 
AAs 400 (acetileno/ 
oxido-nitroso) 

Perkin Elmer, modelo 
560 (acetileno/ 
oxido-nitroso) 

Wet Test Meter, Brand 

Analizador infrarrojo 
Modelo H y B URAS 3K 

Tubos Driiger, 
Driigerwerk, 

Los resul lados de esta parte experimental en donde primero se 
pusieron en marcha dos filtros anaerobios y otro se re-estableció, 
y posteriormePlte se opeparon bajo di r.,.·.,nles c;pndicl enes de 
trabajo se encuentran en el siguiente capitulo. 
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CAPITULO 4 

PRESENT ACION DE RESULTADOS Y DISCUSION 

4.1 Primera etapa 

Los resul lados que se obtuvieron durante las dos fases de la 
primera etapa, se presentan y analizan en este capitulo. La alta 
concentración de materia orgánica presente en el agua residual de 
la industria alemana, permitió obtener mayor número de datos en 
ambas fases. La caracterización de los gases también resultó más 
completa en esta primera etapa. 

Los valores que están en las Tablas de este Cap! tulo, son datos 
promediados; los datos originales se encuentran en los Apéndices. 

4.1.1 Fase 1. Puesta en marcha 

Los reactores M-1 y H-2, permanecieron cerrados sin al !mento por 
espacio de tres dlas, los detalles de esta operación se 
mencionaron en el Capitulo 3. 

Después del periodo de inoculación, se alimentaron continuamente 
ambos reactores con el "agua blanca" diluida al 50% 
(aproximadamente 3500 ± 1000 mg DOO/L). Las canc.:11Lraciones de 
matcrl>1 or:;;ánica dh;uelta, medidas como DQO y DBO se presentan en 
la Tabla 4. l. En ésta se indican también los tiempos de residencia 
hidráulicos que se estudiaron durante la Fase 1 (Puesta en 
marcha), de esta primera etapa, as! como su duración. 

Las Figs. 4. 1 y 4. 2 muestran los resultados que se obtuvieron 
para los dos reactores en ambas Fases de esta primera etapa. 

La puesta en marcha de los filtros anaerobios después de largos 
períodos !nacti vos, es relativamente fácil para la h1ayoria de los 
reactores de este tipo. El principal problema parece ser la 
generación de cultivos microbiológicos especiflcos para ~1 residuo 
en cuestión CHenze y Harremoes 1983). Esta afirmación se ¡:·'~do 
comprobar durante este estudio. 

El reactor M-1, no tenia biomasa y se inoculó bajo las condiciones 
mencionadas en el Capítulo ant.Pr!0r-. !...::.. ng. 4. 1 muestra el 
!n'::~~mcr-,tv Ue la et"!clencia de remoción de la materia oreánlca, 
medida como OQO, la cual se manli ene alrededor del 80%, 
Independientemente de la carga que se le aplique. 

El reactor N-2 se puso en marcha nuevamente después de haber 
estado cerrado durante tres meses, se re-lnoculó con blomasa de 
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otro reactor que setenía en el laboratorio. La Fíg. 4.2, presenta 
las variaciones de eficiencia de remoción de la materia orgánica. 
Los datos que se obtuvieron est.án cercanos al valor de 70% sin 
importar la carga que se le aplicó al sistema. 

Comparando el funcionamiento de los cinc; r""~<:"tares. rc::u! t~ r.:t.:.: 
eficiente el reactor que se puso en marcha con los !orlos 
p1•0\fenienles de la planta de aguas r&siduales 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 
alcanzó las mismas eficiencias del reactor M-1. 

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

Reactor 

M-1 

Tiempo de 
residencia en 

horas 

100 
50 
32 
27 
23 
21 
16 
14.5 
11. 4 
10. 7 
8.9 

Duración 
en días 

30 
25 

4 
21 

8 
4 
8 

13 
7 
3 
3 

Carga orgánica disuelta 
mg DBO/L mg DQO/L 

4522 
4029 

2464 4725 
1950 3513 
2195 4100 
2000 2450 
2705 2914 ........ .,,. 
0::.-1~..J 3600 
2840 3750 
1895 3233 

3400 
------------------------------------------------------------------

M-2• 40 30 3680 
26.7 12 3750 
20 5 3050 11563 
16 34 2755 4137 
11. 4 8 1950 2676 
10 9 2705 2975 
8.9 7 3370 3650 
7.6 4 2345 3567 
6.7 13 2840 3578 
5.7 4 3525 

• El inóculo de este reactor consistió en lodos ya estabilizados 
provenientes de otro reactor. Este segundo reactor, habla estado 
trabajando con agua residual de las mismas características. 
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Los dos reactores, sin importar las condiciones iniciales de la 
b!omasa en el medio de soporte, tienen una reproducibilidad 
relativamente buena para los resultados de DBO y sulf'atos. La 
dlf'erenc!a varia de 10 a 20 % en tiempos de residencia similares. 
Los valores son bastante razonables para sistemas de tratamiento 
biológico (TRh!a 1.2). 

Tabla 4. 2. Resultados obtenidos durante la Fase 1 (Puesta en 
marcha) de la primera etapa. 

TRH Remoción 
(h) de DQO 

(promedio) 
en Y. 

100 53.89 
50 76.21 
32 83.45 
27 80.33 
23 71.94 
21 78.80 
16 76.70 
14.5 66.00 
11. 4 70.86 
10.7 75.70 
8.9 78.63 

Remoción 
de DBO 

(promedio) 
en Y. 

96.4 
95.5 
93.6 

95.0 
92.3 
90.6 

504= 
Inf'l. Y.Rem. 
conc. 
(mg/L) 

Reactor M-1 

255.54 85.5 
306.57 98. 1 
289.90 54.3 
222.83 73.5 

218.51 51. 7 
293.81 63.4 

Ca++ 

Inf'l. Y.Ret. 
conc. 
(mg/L) 

590 27. 1 

621 40.9 
606 49.7 
555 57.4 

COT 
Inf'l. Y.Rem. 
conc. 
(mg/L) 

1679 88.9 
1670 73.4 

1090 79.9 
1490 8"1.8 
1360 81. 5 

------------------------------------------------------------------
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.GO 89.9 222.43 87.5 730 15.3 1670 69.8 
11. 4 70.80 83.3 590 21. 2 
10 68.37 84.5 218.51 75.3 621 5.2 1090 69. 1 
8.9 65.07 77.4 293.81 90.1 809 53.6 1780 74.4 
7.6 71.20 89.1 606 50.3 1490 83.6 
6.7 63.79 76.9 555 60.7 1360 79.3 
5.7 51.40 
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La remoción de iones calcio es relativamente baja, pero aun asl, 
el principal problema que se presenta con este elemento es la 
incrustación de sus sales sobre las partes metálicas y el medio de 
soporte. El carbonato de calcio formado, obstruye el flujo de los 
gases y los liquidas, también reduce el área superficial de 
transporte (Tabla 4.2). 

Con respecto a Ja producción de biogt.s, s~ puede observar en las 
Figuras 4. 2 y 4. 3, que es dl rectamente proporcional a la -::arga 
orgánica aplicada e inversamente proporcional al tiempo de 
residencia hidráulico. Esta afirmación dejó de cumplirse cuando el 
tiempo de residencia bajó a menos de 5.7 horas, la eficiencia fue 
menor al BOX (M-2). 

Una vez estabilizados los reactores, la composición del biogás no 
presentó diferencias significativas en función de los tiempos de 
residencia. Los resultados correspondientes de dicha composición 
están en la Tabla 4.3. Como puede apreciarse, el metano tiene 
valores de 83 y 84X; el dióxido de carbono de 13 y 15X; y el ácido 
sulfhidrico fluctúa alrededor del lX. 

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

Se encontró que cuando el reactor M-1 trabajó con tiempos de 
residencia abajo de 14. 5 horas, los valores empezaron a decrecer. 
Asimismo, cuando el reactor M-2 trabajó con tiempos de resldenr.l ". 
menores de 10 hol'"-S, ia productividad especifica de biogás 
disminuyó (Tabla 4.3). 
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Tabla 4.3 Composición del b!ogás en la Fase 1 (Puesta en march"l 
de la prlmerR etapa. 

TRH 
(h) 

Producción 
de 91ogás 

(L/m d) PTN 

100 
50 
32 
27 
23 
21 
16 
14.5 
11. 4 
10. 7 
8.9 

40 
26.7 
20 
16 
11.4 
10 
8.9 
7.6 
6.7 
5.7 

236.32 
839.91 

1240.00 
1392.61 
1642.80 
1233.78 
1648.82 
2470.52 
2728. 10 
2909.46 
3001.711 

670.98 
890.62 

1594.66 
1904.50 
1785. 11 
2935.30 
3062.24 
3725.59 
2589.09 
2359.31 

Producción 
de CH4 

X 

83 
84 
84 
84 
83 

78 
83 
86 
86 
83 

Producción 
de C02 

X 

Reactor M-1 

12.43 
14 
13 
15 
13 

Reactor M-2 

12 
16 
12 
11 
13 

92 

Producción 
de H2S 

X 

0.85 

0.98 
l. 11 
0.99 
l. 17 
0.99 

0.7 
0.58 
1. 04 
0.5 
0.97 
0.41 

Productividad 
de Blogas 

(L/kg DQO) 

265.53 
417.87 
349.30 
433.84 
691. 91 
571. 19 
376.44 
422.31 
349.76 
399.69 
326.99 

303.88 
264.89 
293.35 
309.67 
318.37 
410.42 
310.73 
331. 2a 
200.89 
163. 77 



4.1.2 Fase 2. Condiciones pseudo-permanenles 

El ámbilo de las concentraciones del sustrato, medidas como DQO, 
que se estudió en esta Fase 2, entre 10 y !DOY.. El !DOY., 
corresponde a la concentración orlglnal del agua resldual de la 
industrla alemana. Los tiempos de residencia hldráu! leo., f1Je!"on: 
10, 11. 43, 16, 26. 7 y 40 horas. Los primeros tres tiempos se 
experimentaron con el reactor M-l y Jos otros dos con el reactor 
M-2. Los resultados de todos los parámetros 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, concentración de calcio, concentraclón de sulfatos, 
DBO, DQO, COT, pH y composición de los gases; en la Tabla 4.4 se 
indican los datos promediados de la carga orgánica aplicada para 
los diferentes tiempos de residencia. 

Remoción de materia orgánica. 

Las concentraciones de materia orgánica medidas como DQO que se 
alimentaron a los reactores, ten!an aproximadamente los siguientes 
valores: agua residual sin diluir (C1). 7000 mg de DQO/L; agua 
residual diluida con agua de la llave, C2, C3, Ct, Cs, (25X, 5DX, 
75X y SOY.), resultando en concentraciones cercanas a 4800, 3500, 
1700 y 700 mg de DQO/L aproximadamente. 

Los resultados que se obtuvieron están en las Tablas 4.5 y 4.6 asi 
como en las Figs. de la 4.5 a la 4.10. En el ámbito de tiempos de 
resldencla estudiados (entre 10 y 40 hore.s), se puede obst:rvar que 
la t:ficiencia de remoción se incrementa en forma dl!·ecta a la 
carga orgánica aplicada, cumpl lende lo establecido por Young y 
McCarty hace 20 afies (Ver Flg. 4.4, 4.5 y ·4.6). Los datos que 
presentan alta dispersión son los que tienen una carga orgánica 
cercana a 3000 mg de COT por litro. Es probable que, la presencia 
de materia coloidal remanente después de la centrifugación, 
haya infludo en los resultados. 

De manera particular, la remoción de materia orgánica 111.,dida como 
DQO, DBO y COT, presenta un comportamiento de tipo exponencial. 
El modelo matemático que más se adaptan a los resultados es una 
ecuación exponencial del tipo 

y= a + b e-x (4. 1) 

Para el caso de la remoción de materia orgánica medida como DQO 
en g/L se presenta en 1~ F"!g. 1. ~. la acud.ciún resultante es: 

R DQO (X) = 82. 86 - 42. 23 e- DQO! (4.2) 
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donde, 
R DQO (Y.) = porcentaje de remoción de DQO 
DQ01 = Demanda Química de oxigeno en el influente 

Est.R <>o::-U!'l.ción arruja un indice de correlación de 85%, que puede, 
considerarse fi~~ptablc. 

El valor máximo de remoción de materia orgánica, en términos de 
DQO es de 83 Y.. Después de una carga inicial de 3 g de DQO por 
litro, la eficiencia será superior al SOY. pero inferior a 83Y.. 
Cuando las cargas orgánicas medidas como DQO sean inferiores a 500 
mg/L se pueden esperar eficiencias menores al 60Y., como se aprecia 
en la Flg. 4.4. 

Las datos presentados en la F'ig. 4. 5, se ajustan a un ecuación 
exponencial con las siguientes constantes: 

R DBO (Y,) = 94.92 - 12.69 e- DBOI (4.3) 

donde, 
R oso (Y.) = porcentaje de remoción de DBO 
DBOi = Demanda Bioquímica de oxigeno en el influente 

La remoción mayor de materia orgánica medida como DBO que se 
podria alcanzar de acuerdo con esta ecuación, es de 94.92Y.. La 
correlación para estos datos es de 83Y., Para valores superiores a 
3 g de DBO/L en el lnfluente lRS eficicncl~s <le remoción estarán 
muy cercanas al 94Y.. 

La remoción de materia orgánica medida como COT se graficó en la 
Fig. 4.6. Eliminando varios de los datos experimentales, dado que 
se alejaban mucho del modelo planteado inicialmente, se observa 
que esta gráfica también se comporta de una manera exponencial, 
como en los dos casos anteriores. La ecuación para estos datos es: 

R coT (Y.) = 88. 29 - 32. 76 e - COT! (4.4) 

donde, 
R coT (Y.) = porcentaje de remoción 
COTi = Carbono orgánico total en el influente 

El coeficiente de correlación es de 97Y.. 

La máxima remoción dP rn~.ter!.~ o!g~J1Íc...:C:J. medida como COTJ para las 
aguas blancas de la industria de papel es de 88Y., de acuerde a 
esta ecuación. Pur-a agua residual con cargas menores a 100 mg/L de 
COT, las eficiencias de remoción resultarán menores al SOY.. En 
esta ecuación los datos se deben de introducir en g/L. 

La var-iación de materia orgánica degradada, medida como DQO con 
respecto a la carga orgánica inicial está graficada en la Fig. 
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4. 7. Las unidades son kg/m 3 d y la regresión es li11e:d. La ocuación 
que representa esta situación es: 

DQOd = 0.831 DQ01 (4.5) 
donde, 

DQOd = materia oreánlca degradada 

El coeficiente de correlación es de 99. 7X. Esta relación resulta 
independiente del tiempo de residencia hidráulico. 

Producción de gas y de metano 

La producción de gas también se comporta de una forma lineal como 
se ve en la Fig. 4. 8. El coeficiente de correlación para estos 
datos es también de 99.7X y la ecuación es: 

Vg = 329. 4 DQ01 (4.6) 

donde, 
Vg = volúmen de gas generado 

De donde se ve que la producción de gas es directamente 
proporcional a la carga orgánica y es independiente del tiempo de 
residencia hidráulico (TRH). 

La ecuación para la producción de metano en este experimento 
es también lineal, con una correlación de 99.7Y., como en el caso 
de l~~ dos ecuaciones tt.nLeriores y tiene la Corma de: 

VcH~ = 254.81 OQ01 (4.7) 

donde, 
VcH

4 
= volumen de metano en el gas producido 

Comparación con otro modelo empirico para remoción de materia 
orgánica 

Un modelo exponencial empirico se ajustó para los 
eficiencia de remoción de carga orgánica medida como 
4. 10), siguiendo la experiencia de Mueller y Mancini 
ecuación como se citó en el Capitulo 2, fue: 

datos de 
DQO (Fig. 

(1975). La 

R DQO (X) = 100 [ 1 - (l. 8/TRH)] (2. 1) 

que pa.-a lu~ datos que se obtuvieron en este lrabajo da: 

R DQO (X) = 80.44 - 9437.3 e- TRH (4.8) 

La máxima eficiencia (medida como DQO)alcanzada para reactores 
anaerobios de pel icula fija alimentados con agua blanca de la 
industria de papel, será de 80.44X, aproximad,.mente. L::i. cfici~ilda 
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del reactor tenderá a cero conforme el tiempo de residencia 
hidráulico se acerque al valor de 4.76 horas. 

Sobreponiendo esta ecuación en Ja Fig. 4.10 realizada por Mueller 
y Manclni (1975), la curva queda por debajo y las eficiencias solo 
se asemejan cuando los tic~pc::: de 1'~.siUencia están cercanos a las 
10 horas de llempo de resldenr.ia hidráulico (TPJ!). 

Retención de calcio. 

La cantidad de calcio retenida en el reactor se relacionó a la 
concentración de calcio en el sustrato y obviamente también a los 
tiempos de residencia hidráulicos (TRIO. Con concentraciones de 
189 y 345 mg/L, la acumulación fue menor del 20% en todos los 
tiempos de residencia estudiados. 

Cuando se trabajó con concentraciones bajas de materia orgánica y 
tiempos de residencia de 10 y 11. 43 horas, 1 a acumulación de 
calcio fue casi cero. Con tiempos de residencia de 40 horas, todas 
las concentraciones dieron menos de 20 X ::le retención de sales de 
calcio, excepto con las concentraciones del influente más altas. 
Estas concentraciones tuvieron 68% de calcio retenido (Fig. 4. 11). 

La presencia del CaC03 no afectó al material de empaque. Sl n 
embargo, los tubos que conduelan al efluente tratado, tenlan sales 
de calcio adheridas, formadas probablemente por cristalización y 
cambios de condiciones ambientales. Este fenómeno deberla de 
considerarse para futuros estudios de laboratorio y .,xpe!'lr.:entos 
An pla.11ta:: prototlpu, especialmente cuando la concentración del 
ion calcio en el agua residual de estudio, sea superior a 300 
mg/L. Los iones calcio se pueden separar previamente al 
tratamiento biológico utilizando métodos fisicoquimicos 
especlficamente variando el pH. 

Los datos concernientes a la precipitación del CaC03, efectuada 
durante el proceso de degradación anaeróbia (Tabla 4.5), no 
demuestran una relación entre la retención del calcio y el tiempo 
de residencia hidráulico. Las investigaciones llevadas a cabo 
utl ! izando aguas residuales con concentraciones al tas de calcio, 
muestran que la precipitación de este elemento, está influenciada 
significativamente por su concentración inicial y por el pH 
mantenido en el sustrato durante el proceso de degradación. Se ha 
encontrado que los cambios de pH en un ámbito de 0.2 a 0.4 causan 
ya diferencias importantes en la precipitación del calcio. Lo 
anterior se debe a que el pH depende de l~ so!ubilid~d del cu~. ei 
qu;; "'"' genera durante el proceso anaerobio. Sin embargo, con 
tiempos de residencia hidráulicos grandes, el pH en el sustrato 
tiende a elevarse debido a una conversión más completa de los 
ácidos grasos de peso molecular bajo. Se pueden generar zonas con 
diferencias grandes de pH aumentando la precipitación del calcio. 
Esto se debe a la baja turbulencia en el reactor anaerobio, como 
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una consecuencia de los tiempos de residencia hidráulicos grandes, 
especlalemente en reactores anaerobios de lecho fijo, operados sin 
recirculación (Goettsching, 1991). 

Remoción de sulfatos. 

La remoción de los sulfatos fue ,;up<!rior al 60% para el agua 
residual sin diluir, para todos los tiempos de residencia 
hidrául leos. Cuando estos tiempos eran mayores de 16 horas, se 
mantuvieron las relaciones directas ent1·e las concentraciones y el 
por ciento de remoción. Estas relaciones no se mantuvieron con los 
tiempos de residencia mas bajos (Fig. 4. 12). 

La producción máxima de H2S (84 L/m3d) se obtuvo cuando se 
allmentó el agua residual sin diluir y manteniendo el tiempo de 
residenc~a de 10 horas. El volumen producido de este gas fue menor 
a 20 L/m d, para las concentraciones inferiores al 50X y en todos 
los tiempos de residencia. Se alcanzó una cantidad minima de H2S 
con un tiempo de residencia de 26.7 horas, para las cinco 
concentraciones. Cuando la dilución del agu"!i residual fue de lOX 
la producción de H2S estuvo abajo de 3 L/m d y para tiempos de 
res~dencia de 26.7 y 40 horas, los valores fueron menores de O.S 
L/m d (Fig. 4.13). 

Los vollímenes de H2S producidos utilizando esta agua residual, son 
inferiores a las concentraciones consideradas como inhibitorias 
para las bacterias metanogénicas (Puhakka et al., 1985; 
Switzenbaum, 1988). 

Potencial de hidrógeno (pH). 

El ámbito 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 6.95 y 7.4. Se puede observar que cuando el pH del 
infl uente era de superior a 7. 4, el mismo proceso anaeróbio lo 
11 evaba al ámbito 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 hidráulico fue de 16 horas (Fig. 4.14). 

Estos resultados establecen una relación entre la productividad 
del gas y la eficiencia de remoción de la carga orgánica. Sin 
embargo, la e.ficiencia de remoción está todavia en un ámbito 
adecuado si al tratamiento anaeróbio se le considera como una 
primera etapa dentro de un s!.ste:::::. de t1·.,,Lamiento integral 
(a;"""robio-aerobio, por ejemplo). 
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Tabla 4.4 Resultados promediados de carga orgánic~ disuelta 
aplicada de la Fase 2 (condiciones pseudo-permanentes) de la 
primera etapa. 

Reactor 

M-1 

M-2 

Tiempo de 
residencia 

(horas) 

10 
10 
10 
10 
10 

11. 43 
11. 43 
11. 43 
11. 43 
11. 43 

i6 
16 
16 
16 
16 

26.7 
26.7 
26.7 
26.7 
26.7 

40 
40 
40 
40 
40 

Duración 

(di as) 

5 
3 
4 
5 
3 

5 
3 
6 
5 
3 

5 
5 
3 
5 
3 

4 
6 
6 
6 
6 

10 
7 
7 
7 
7 

98 

Carga orgánica disuelta 

(mg 080/L) 

430 
1180 
2430 
3750 
4590 

440 
1125 
1190 
2755 
5265 

440 
980 

2205 
3450 
4960 

885 
1155 
2390 
3475 
4960 

430 
1145 
2405 
2573 
4310 

(mg DQO/L) 

838 
1843 
3853 
5508 
7204 

754 
1693 
3418 
4948 
8041 

819 
1616 
3730 
4739 
7414 

1193 
1690 
3367 
5254 
7482 

734 
1722 
3505 
4803 
6518 
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Tabla 4.6 Composición del blogás en la Fase 2 (condiciones 
pseudo-permanentes) de la primera etapa. 

producción producción producción producción productividad 
TRH de Biogas de CH4 de C02 de H2S de B!ogas 

(L/m3d) PTN Y. Y. Y. (L/kg COD) 
------------------------------------------------------------------

Reactor M-1 
------------------------------------------------------------------

10 516 83 6 0.54 598 
10 1327 86 10 0.86 377 
10 2699 84 13 0.90 370 
10 4126 81 16 l. 40 381 
10 5389 80 18 l. 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 l. 6S 427 
11. 43 S269 74 19 1.41 375 

16 400 79 10 0.47 48S 
16 876 77 12 0.94 464 
16 193S 78 lS l. 04 417 
16 2640 77 16 l. 18 371 
16 3703 76 19 l. 41 407 

------------------------------------------------------------------
Reactor M-2 

------------------------------------------------------------------
26.7 286 80 10 o.os 400 
26.7 443 84 10 0.02 408 
26.7 1014 82 14 o.os 369 
26.7 1363 82 17 o.os 34S 
26.7 1915 78 20 0.329 405 

40 165 76 10 o.o S89 
40 266 80 g c. 1 ::ll:l6 
10 657 84 13 o.os 421 
40 1028 82 lS 0.94 447 
40 1317 76 20 0.61 407 
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4.2 Segunda etapa 

Los resultados que se tienen para la segunda etapa, solamente 
corresponden a la Fase 1 (Puesla en marcha). El agua residual 
estaba muy diluida y la proriucclón de gas fue muy baja. Sin 
embargo, se trabajó con esta agua. deblrlo a que era de, una f<'.lbrlca 
mexlco.na de papel reclclado, que deseaba cerrar a mediano plazo el 
circuito de agua. Los resullados que se presenlan a continuación, 
son datos promediados. En los Apéndices se encuentran los datos 
que se obtuvieron directamente en el laboratorio. 

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

4.2.1 Fase 1. Puesta en marcha. 

El reactor M-3 se alimentó también después de tres dias de haber 
estado cerrado, con "aguas blancas" sin diluir. La concentración 
de materia orgánica era más baja que el agua que se había 
utilizado para la Fase 1 de la primera etapa. La caracterización 
de esta agua se presentó en el Capítulo anterior. 

Es importante mencionar nuevamente, que la variabilidad del agua 
residual que se usó en esta segunda etapa, así como su baja 
concentración de materia orgánica (Inferior a 1. 1 g de DQO/L), 
provocaron muchos problemas funcionales en el reactor. La 
presencia de biocidas y detergentes ocasionalmente prc,,cmt_,,;: e~. 

las aguas rcs1rl1Jales. t:imb1tn t!nlorpecleron la operación del 
sistema. Desafortunadamente, la adición de estas sustancias no se 
notificó 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 remoción de las sustancias orgánicas disueltas en el reactor 
M-3, se varió entre 3SX y 7SY. para DQO; de SOY. a 70X para DBO; y 
desde SSX hasta 7lX como COT. La carga inicial de materia nreánica 
fue de 0.062 kg/m d. (Tabla 4.8). , 

Transcurridos 90 dias de operación y debido a la presecia de 
sustancias tensoacti vas en el agua residual, la parte exterior de 
la biopelicula se dañó completamente. Debido a esta situación, se 
inició nuevamente la etapa de puesta en marcha. La remoción de DQO 
volvió a alcanzar valores similares a los que ya se tenian 
anteriormente (70X). La estabilización de este re~~to~ en c~~nt0 a 
remoción de !:\:!.tcria 0r·~fu1ica no f'ue totalmente posible, durante la 
duración de la investigación, como se !lustra en la Fig. 4.3. 

La carga orgánica de esta agua residual es de casi diez veces más 
baja que el efluente estudiado en Ja primera etapa. Sin embargo el 
contenido de sulf'atos en el agua residual mexicana era 
proporcionalmente mayor al que tenía el agua residual al<>m~.na (la 
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relación DQO/S04 es menor a 10 g/g). De acuerdo a Lettinga(1986), 
el H2S producido como un resultado de la reducción de los sulratos 
puede tener erectos Inhibitorios para la bacteria metanogénlca. 

Estos resultados muestran que el sistema anaerobio, no es 
t:in cficient...: pn1·a hguas residuales: diluidas como lo es para aguas 
residuales concentradas de esta naturaleza (aguas blancas de la 
rabricación de papel). 

De la misma manera, la presencia de sustancias quimicas 
desconocidas ajenas al mismo proceso de fabricación del papel 
provocan la inestabilidad y aun la destrucción de los sistemas 
anaerobios. En caso de optar por un proceso biológico, se debe de 
suprimir el uso de sustancias qui micas para la limpieza de la 
maquinaria o sus partes. En caso de ser imprescindible su 
utilización, se requerirá desviar esa corriente de lavado hacia 
otro proceso de puri1icaclón. Jopson (1986), ya habla dado algunas 
recomendaciones a este respecto, asi como Rosen y Gunnarson 
( 1986). 

La producción de gas en esta Fase 1 de la segunda etapa :fue muy 
baja (Tabla 4.9). La composición del gas no se pudo medir con el 
equipo Orsat. Un poco antes de que se presentara. el problema del 
agua residual contaminada con dete3gentes, la producción de gas se 
incrementó hasta alcanzar 100 L/m d. Sin embargo, una vez que se 
re-estableció el sistema, no se volvió a alcanzar este valor Fig. 
4.3). 

La concentración de calcio también resultó baja en eesta agua 
residual comparada con la utilizada en la primera etapa. 
Consecuentemente, su precipitación no presentó un problema real, 
aunque la presencia de sales de calcio si se apreciaba en las 
tuberias que llevaban al agua tratada. 

La Fig. 4.15 muestra el estado final de uno de los reactores. La 
corrosión sobre las part"s netállcas se pone de manlfl.,,slo. Así 
mismo se aprecia la presencia de las Incrustaciones de las sales 
de calcio. El color de la biomasa en tonos grlsáseos sobre el 
material de relleno también se observa en estas figuras. 

La cuantlrlcación de la biomasa por diferencia de peso, es decir, 
pesar el reactor ántes y después de haber trabajado con él no 
parece ser un método válido para este tipo de agua residual, 
~~b!d0 a '"l_... le::: compuostvs Je <.;o.lcio van a 1 nterfer1r 
signlflcatl varnente. Por esta razón, es más conveniente considerar 
un balance de materia. En el Apendice 3 se propone un método para 
cuantiricar el carbono presente en la biomasa utilizando los dalos 
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 blomasa y en el efluente de 
los reactores, se obsevaron al microscopio Fig. 4.16. El aumento 
que se alcanzó fue de 1545 veces. La blomasa presenta una gran 
c:i.ntid:id de bacterias º" fo1·ma esférica y también algunas en forma 
alargada. Las ma..'1ch~ obscuras son de b1or11asn. mezcla<la con los 
compuestos de calcio. 

De acuerdo con Heinz (1989), las bacterias en forma de esferas son 
"metanosarcinas" y las de forma alargada son metanotrix. Esta 
identificación se realizó solamente, comparando las fotografias 
con otras tomadas por el mismo Helnz (1988), pero de bacterias que 
hablan 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. 

Reactor 

M-3 

Tiempo de 
residencia 

(horas) 

70 
60 
30 
so• 
58 

100• 
40 
33 
24 
so• 

Duración 

(dlas) 

28 
18 
25 
12 
11 
10 
10 
17 
37 
46 

Carga orgánica disuelta 

(mg DBO/L) 

115 
380 
395 
735 
380 
718(?) 
170 

(mg DQO/L) 

252 
333 
798 
287 
590 
797 
848 
734 
541(?) 
484 . 

• Se re-estableció el sistema empleando la misma solución de 
inoculación. 
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Tabla 4. S Resultados obtenidos durante la Fase 1 (Puesta en 
marcha) de la segunda etapa. 

TRH remoción 
(h) de DQO 

(promedio) 
en Y. 

70 69.69 
60 44.93 
30 62.S4 
so• 33.S2 
5S 53.70 

100• 67. 19 
40 4S.41 
33 51. 57 
24 52.22 
so• 73.67 

remoción 
de DBO 

(promedio) 
en Y. 

57.1 
54.0 
70.0 

27.0 
49.0 
69.S 

so.= 
Infl. Y.Rem. 
cene. 
(mg/L) 

Reactor M-3 

240.00 34.9 
17S.20 24.37 
237.90 44.26 
174.00 5.7 
250.90 47.6 
260.30 16.3 
175.20 69.S 
374.00 54.6 
207.40 16.7 
259.2 24.2 

ca•• 
Infl. Y.Ret. 
conc. 
(mg/L) 

neg neg 
164 5.S 
1S9 8.7 

131 13.0 
146 2.0 

COT 
!nf'l. Y.Rem. 
conc. 
(mg/L) 

1S7 6S.73 
375 5S.50 
411 71. 05 

• Se re-estableció el sistema empleando la misma solución de 
inoculación. 

Tubl~ 1.9 Ccmpos!clón del gas ~n 1~ F~~P. 1 (Puosta en marcha) de 
la segunda etapa, 

TRH 
(h) 

70 
60 
30 
so• 
5S 

100• 
40 
33 
24 
so• 

Producción 
de ~iogás 

(L/m d) PTN 

9.09 
24.74 

101. 63 
S.03 

21.95 
7.66 

29.44 
JJ.,G:..> 

2S.95 
9.14 

producción 
de CH4 

Y. 

producción 
de C02 

X 

Reactor M-3 

producción 
de H2S 

Y. 

0.43 
0.043 

productividad 
de Biogas 

(L/kg DQO) 

105.70 
30.93 

147.29 
127.46 
53.02 
40.11 
57.S3 
26.42 
54.93 
GG.23 

• Se re-estableció el sistema empleando la misma solución de 
Inoculación. 
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Fig. 4.15. a) Incrustaciones de sales de calcio sobre las partes 
metálicas 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 experimentación. 
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Fig. 4.16. a) Biomasa del reactor M-2 vista al microscopio 
b) Efluente del filtro anaerobio visto al microscopio. 
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CAPITULO 5 

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 

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

\. El tratamiento de aguas blancas de alta y baja carga orgánica 
procedentes de fabricas de papel, se puedo realizar con reactores 
anaerobios empacados de flujo ascendente, a diferentes tiempos de 
residencia hidráulicos. La mayor carga orgánica inicial disuelta 
da la máxima eficiencia de remoción a diferentes tiempos de 
residencia hidrául leos. Este valor es <le so;: con tiempos rle 
residencia bajos. 

2. Las aguas blancas de baja carga, no son adecuadas para tratarse 
con este sistema, y por lo tanto, conforme se vayan cerrando los 
circuitos de agua en las pl:intas productoras de papel, este 
proceso de tratamiento se recomendará más para depurar los 
efluentes liquidas. 

3. La producción de biogas {y <le meta.no}, e::: pI·oporGi on~l a la 
carga orgánica inicial medida como DQO, DBO o COT. 

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

5. El ácido sulfhídrico que se formó durante el proceso anaerobio, 
tienen concentraciones cercanas al lX del total del blogas 
producido. Considerando la cantidad total generada, este gas no 
representará un problema para su disposición, ya que se puede 
pasar este efluente gaseoso por una torre de lavado para 
sol11hlllzar el compuesto de azufre. 

6. Los datos que se obtuvieron, se analizaron mediante ecuaciones 
empíricas y modelos referidos en la literatura. Las correl.,.ciunes 
que se obtuvieron para cada uno de ellos son de más del BOX. Solo 
en pocos casos se el !minaron 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 biológico para 
tratar a las aguas blancas procedentes de un circuito cerrado, se 
debe de eliminar el uso de biocldas y detergentes para la limpieza 
de las máquinas. En el caso de que no se pueda eliminar la 
utilización de cst::i.s sust::i..-ici::i.s, la corI'!.,nL., c:onla111iuad"- "" debe 
de desviar y tratar por ""P"r"do antes de Integrarla nucv::i.:::cntc ::i.l 
proceso de fabricación de papel. 

8. Los datos obtenidos en este experimento a nivel laboratorio, 
podrlan servir de base para futuros estudios de simulación de 
procesos anaerobios, que uti ! leen reactores empacados de f'l ujo 
ascendente al !mentados con cualquier otra agua residual de la 
misma fabricación de papel y celulosa o de alguna otra industria. 
La ganancia serla en tiempo y en la disminución de los costos de 
la investigación. 

9. El intercambio de experiencias entre los grupos de 
Investigación de los dif'erentes paises, que tienen interés en 
resolver los problemas de contaminación debidos a los efluentes 
industriales, se debe de continuar fomentando mediante proyectos 
internacionales e inler-institucionales, como el presente. 
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APENDICE 

DETERMINACION DE LA DEMANDA QUIHICA DE OXIGENO OBTENIDA MEDIANTE 

DOS HETODOS ANALITICOS 

La determinación de la Demanda Quimlca de Oxigeno (DQO), se 
realizó mediante dos métodos de análisis. El método rotométrico no 
está normalizado en las técnica analltlcas avaladas por las 
agenclas de Estados Unidos de América (APHA, AWJ.IA, 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 Autónoma de Héx!co 
se realiza la determinación de DQO por el método volumétrico que 
aparece en los métodos normalizados para análisis de agua y aguas 
residuales reconocido por las agencias de Estados Unidos de 
América (APHA, A\.l\.IA, WPCF). Esta t~cntca de an~lisis es la que se 
utiliza en i.ocios los laboratorios mexicanos. 

Se sometieron a anál !sis 22 muestras empleando los dos métodos 
analitlcos con el rin de observar si exlstla una dlrerencla 
estadlstica signiricativa entre ambos. 

A continuación se presentan los resultados obtenidos por los dos 
métodos anallticos. 
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Número de muestra Método 

Fotométrico Volumétrico 

1 
2 
3 
4 
5 
6 
7 
8 
9 

10 
11 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 

n 

Ci = un E dJ 
J=1 

1620 
3680 
3925 
1755 
1275 
3269 
3429 
2095 
1307 
3285 
3429 
1948 
1192 
2572 
3203 
1622 
840 

3077 
3928 
1723 
1022 
1655 

1634 
3084 
3576 
1970 
1080 
3048 
3168 
1944 
1248 
2760 
2592 
1680 
984 

2640 
3504 
1680 
984 

2994 
3636 
1687 
934 

1654 

(l/22)(3417) ~ 155.32 

1/2 

Sd [ J
1 

d/ -· ~ (JtdJ )

2

] = 270.53 

to if /(Sd/v_n_ = 0.021 

Ho = µI = µ2 H1 ~ µI .. µ2 

1 to 1 > t CX/2, n - 1 lo O.OS, 21· = l. 7216 

0.027 < l. 7216 por lo tanto Ha : µ d o 
rechazar. 

no se puede 

Esto es, no hay evidencia esl."ldlstica s:ignificativa que indique 
que los dos métodos de análisis den diferentes resultados. 
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APENDICE 2 

RESULTADOS QUE SE OBTUVIERON EN EL LABORATORIO DURANTE 

LAS DOS ETAPAS EXPERIMENTALES 



Tabla l. Datos de los reactores H-1 y M-2 Fase 
marcha} Primera etapa. 

" ... 

30.05 
31.0S 
01.06 

0.?,06 
06.06 

07.06 
08.06 
09,06 

10.06 
13.~ 

14.06 
15.06 
16.06 

20.06 

21.06 
22.06 
23.06 

24.06 
27.06 
28.06 
29.06 
J0.06 

01.07 
04.07 
05.07 
06.07 
07.07 
08.07 
11.07 
12.07 
tl.07 
14.07 
15.07 
18.07 
19.07 
20.07 
21.07 
22.07 
25.07 
26.07 
27.07 
20.01" 

29.07 

º'·ºª 02.08 
03.08 
04.08 
DS,08 

08.08 
09.08 
10.08 

15.08 

08:30 
08:30 

11:00 

08:30 
08:45 
08:45 
08:15 
08:00 

08:30 
08:00 

oa:oo 
08:15 
08:15 
08:00 

08.15 
08:15 

08:00 

08:15 
08:00 
08:50 
08.55 
07:30 
07:30 
07:30 
08:30 
08:00 
07:30 
08:00 
08:00 
08:00 
08:40 
{1!:00 

08:40 
08:40 
08:40 
08:15 
08:45 
09:00 
08:00 
08:45 
08:15 
09:00 
09:00 
08:30 
08:45 
09:00 
09:00 
09:00 

09:10 
09:00 
09:00 
09:00 

lnt. 

p~ (1) 

6.l'O 

6.7U 
6.90 

7.30 

6.l'O 

6.80 
1.00 
6.80 
6.80 
6.50 
6.90 
6.7U 
6.80 
7.20 

6.60 
6.7U 
6.70 
6.lll 
6.60 
6.80 
6.80 
6.70 
6.70 
6.60 

6.50 
6.7U 
6.40 

6.60 
6.40 

6.80 
6.80 
6.50 
6.50 
6.40 
6.60 
6.70 
6.60 
6.30 
6.20 
6.50 
6.loO 

6.60 ,.,,,, 
7.50 
6.7U 
6.60 

6.70 

• • r 
Jnf, Efluent• lecturo Volunen 

¡:;.!f CZ) prí ~ 9•9 ~ g~~ 

7.40 
6.1l 
6.50 
6.40 
6.40 

6.40 

6.50 

6.40 
6.70 
6.60 
6.50 
6.50 
6.40 

6.40 

6.40 
6.40 
6,30 

6.50 
6.50 
6.40 

¿·"º 
6.40 

6.7U 
6.60 
6.60 
6.50 
6.30 
6.40 
6.40 
6.20 
6.40 
6.30 
6.60 
6.50 
6.50 

6.40 

6.40 
6.40 
6,40 

6.40 
6.Y> 

6.20 

6.30 

6.7U 

6.60 

6.50 
6.70 

7.40 
6.70 
7.30 
7.30 
7.30 
7.lO 

7.30 
7.25 
7.30 
7.20 
7.20 
7.20 
7.20 

7.25 
7.30 
7.30 
7.20 
7.25 

1.20 
7.20 
7.20 
7.15 
7.20 

7-25 
7.25 
7.25 
7, 15 

7.25 
7.35 

7.30 
7.25 
7.20 
7.20 
7.30 
7.20 
7.20 
7.20 
1.,0 

7.:?0 

7 .?a 
7.20 
7.20 
7.20 

7.20 
7.25 

7.25 
7.20 
7.20 
7.20 

ft.. {L/mld) 

lb.O 

1l60 
1350 

1360 

1450 

2440 

2890 
1380 
2490 

6560 
2090 

2116 
2140 

2610 

~70 

2500 

23<0 

4450 
16660 

6230 
6600 
6180 
6490 
14620 

7130 

mo 
USO 

8010 

24100 

7870 

8100 

8100 

7800 
25850 
AA1'~ 

1Da0 
icnc 
11610 
3'240 
t5030 
14100 

12950 

iS2.t:O 
l.1260 

1l.t50 
12800 

uero 

77 
115 
11~ 

170 
1n 

1T.! 
176 
103 
361 

171 
311 

268 
259 
264 

270 

317 
302 

292 
::::~ 

556 
694 
746 
843 
789 

795 

609 

891 
941 

997 
974 

1004 

964 
1030 
992 

1356 

1l.S1 

1437 

1059 

1~7 

1619 

!"13 
1715 

i781 

1600 

16n 

123 

M·1 r w.7 

cuto Efluonto Lectura VolLrnHl G.octo 

pM: c..:t w•• d.1:1 11•• 
(Q./h) ri. (L/C\ld) {trl'..fl'l) 

90 

80 
80 
80 
84 

80 
79 
86 

76 
92 
00 

80 
7l 
00 

1'9 
00 

84 

76 
76 

~CiüO) 

192 

120 
tao 
176 
160 
17& 
17U 
176 
1811 
162 
160 
196 

184 

184 

170 
180(229) 

185 

233 

~óú 

273 
J90(J.:.5) 

356 

520 

""" 3-40 
30< 

<88 

27U 

7.30 
7.30 
7,30 
7,JO 

7.30 

7 .31l 
7.31l 
7.lll 
7.25 
7.10 
7.30 

7.~ 

UIO 
7.20 

7.l<l 
7.:B 
7.llll 
7,;a 

7.llO 

7.2'> 
7.2'> 
7. iS 
7.llQ 
7.JO 
7.JO 
7.:IO 
7.20 
7.20 
i'.ZO 

7.20 
7.3.0 

7.31l 
7.25 
7.lS 
7.lS 
7.20 
7.20 

7.20 
7.20 

7.30 
7.4:-:S 
7.20 
7.20 
7.20 
7.20 
7.20 
7.20 

7.20 
7.lO 

7.20 
7.20 

14~0 

4420 

loSOO 

4560 
4768 
10540 

6160 
45'XJ 

6320 

242JO 

5770 

6610 
6650 
7ó;o 
20560 
5980 
5720 
c>üW 
6410 

25830 

10660 

9800 

9546 

8280 
16210 

7390 

12340 

12250 

14280 

44780 

14530 

15580 
16610 

16600 
52660 

17690 

17>90 
1'360 
56920 

13710 

16'70 
13970 

16750 

46650 

17580 
15540 

811.90 

788 

673 

584 

595 

4lU 

553 

5~ 

564 
~as 

442 

770 
~"8 

790 
761 

714 

826 

""º ••• 
860 

72.l 
713 .,, 

1051 
1076 

1279 
1251 

1218 

1014 

6~ 

924 

1501 

15~ 

1137 
1866 

1816 
1982 
2034 

2053 

2225 

2258 

2l32 

2295 

2380 
2315 

2038 
1746 

20'l3 
1939 

!273 
1943 

20]7 

200 

21G 

200 

W7 
185 

i7lo 
160 

1n 
219 

195 
200 

18C 

200 
U3 

142(200) 
9~6 

192 

250 
180 

224 
CUO(JOO) 

288 

2'5 

:l12 
?.))O 

280 
255 
300 

280((00) 

4t.4 
1,32 

432 

444 

''º 
'ºº ¿,60(520) 

49;" , .. 
531 

64SC510) 

5Có 

600 
600 (l.20) 

500 
521J 

506 

'"° 535 

(Puesta en 
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Tabla l. (continua) 

• . . e t o r H-1 • . . e t . r H·2 
fech• i.,or• tnf. lnt. tfhJCnte Lectura Yoluoon Casto Efluente! l!C'cturn voti.men Gn~to 

pH (1) p!!(Z) pH del ~::: c.:t i::.:i: "ª Uo.il l.folfo ~l ..... ... (L/inld) (rrt./h) ... (l/ÑdJ (ml/h) 

17.08 11:'5 1.00 6.70 7.ZO 12520 ti.~ 333 7.20 168JO 1887 573 
18.08 08:30 6.60 12870 1888 - 14060 20l3 
19.08 11:30 15500 1722 - 16450 2050 

22.08 Da:30 6.69 6.70 7.20 3"330 11.93 250 7.20 1,6310 201, "º 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 444 

25.08 09:00 6.80 11500 1438 371 16470 2059 7l6 

26.08 09:00 7.30 7.40 7.20 7470 934 275(3'9) 7.20 14250 1781 528(718) 
29.08 09:00 6.90 6.50 7.20 31630 1318 333 7.15 47460 1978 647 
30.08 09:00 6.60 9780 1223 33' 14no 1840 655 

31.08 09:00 6.80 6.50 7.20 8890 11'1 318(355) 7.20 13970 171,6 618(755) 

01.09 08:45 6.50 7.20 9670 1221 355(382) 7.20 ll,270 1803 755 
02.09 09:00 6.80 6.40 7.25 10960 1355 382 7.20 14860 1838 734 
05.09 09:00 1. 10 6.60 7.20 33660 1<.03 382(480) 7.20 l.5000 1875 82Z 
06.09 09:00 6.60 7.20 11.010 1751 496 7.20 1'340 1793 826 
07.09 09:00 6.90 6.70 7.20 tl180 1648 458 7.20 14710 1839 820 
08.09 09:00 6.70 7.20 13760 1no 7.25 15960 1995 
09.09 09:00 6.85 6.40 7.20 12610 1576 458(500) 7.25 151?() 1890 nsce~9> 

12.09 09:00 6.40 6.35 7.20 54020 2251 491 7.20 59520 2480 740 

13.09 09:00 6.40 - 7.30 17Si?O 2190 495(600) 7.20 20250 2531 642 
14.09 09:00 6.50 6.40 7.30 18730 2341 600 7.30 20760 2595 717 
15:09 09:00 6.50 7.25 1?730 2<U. s:o 1.;io ;iM;.1 2'·H ;?:;.~9{'0~ 

16.09 09:00 6.60 6.4 7.25 18590 2324 485(623) 7.20 14540 1818 950 
19.09 09:00 6.55 6.35 7.20 73940 3081 547 7.25 65550 2731 917 
20.09 09:00 6.50 7.20 26960 3370 53' 7.20 30360 3798 850 
21.09 09:00 6.50 6.'0 7.10 18880 2360 437(403) 7.20 31700 3963 875 
22.09 09:00 6.45 7. 15 19300 2413 471 7.25 34080 4260 800 
23.09 09:00 6.50 6.70 7. 15 16550 2490 623 7.30 32420 4053 1068 
26.09 10:00 6.80 7.20 55870 2296 500(580) 1.20 90250 3710 850(1036) 
27.09 09:00 6.80 6.90 7.30 20320 2650 580 7.30 29940 3905 1036 
28.09 09:30 6.90 6.TS 7.25 21510 2634 515(757) 7.20 224'0 2748 1050(1260) 
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Tabla 2. Datos de reactor M-1 Fase l(Puesta en marcha)de la 
Primera etapa. 

fc;ehti 

01.0ó 
02.06 ..... 
07.06 
09.06 
10.06 

ll.06 
14.06 
15.06 
16.06 
20.06 
21.06 

22.06 
'ü.iló 
24.06 
27.06 
28.06 
29.06 
30.06 
01.07 

04.07 
05.07 
06.01 
01.01 
08.07 
11.07 
12.07 
13.07 
14.07 
15.07 
18.07 
19.07 
20.07 
21.0T 
22.Di 
25.07 

26.07 
27.07 
28.07 
29.07 
01.08 
íJ,:,UD 

03.08 
04.00 
05.DI\ 

08.08 
CH.DO 
10.08 
11.08 

12.08 

15.08 
16.03 

3.5 
3.1 
3.1 
3. 1 
l.4 
J.4 
l.• 
l.I 
4.D 
4.& 

'·' 4. 1 
4.1 
4.3 
4.0 
l.7 
3.6 
l.4 

3.• 
3.7 
3.5 
3.5 
4. 1 
4.D 
3.B 
3.5 
4.5 
4.5 
4.4 
4.2 

4.1 
3.9 
4.8 
5.0 
4.9 
4.6 
5.2 
4.2 
4.1 

>.9 
4.5 
3.9 

'·º 4.4 
3.9 
4.0 

'· 1 
4.0 
J.e 
3.6 

000 OQO 

.2itumt~ rei;ucien 
(¡¡¡/li (l.) 

1.n 
2.1 
t.9 
1.6 
1.7 

1.5 
2.1 
1,6 
t.0 
1.6 
1.6 .. , 
1.7 
1.0 
1.4 
1.2 
1.0 
1.2 
0.9 
1.1 
1.2 
1.3 
1.1 

0.9 
1.1 
o.a 
0,9 
o.s 
0.9 
o.o 
0.7 
0,7 
o.e 
0.9 
1.1 
0.9 
0.7 
o.a 
o.a 
o.a 
0.9 ... 
o.a 

1.1 

D.9 

o.na 

o.ro 

45.7 
14.3 
44.3 

51.ó 
41.7 

52.9 
50.0 
S4.J 
60.0 
60.0 
58.5 
63,4 
65,9 

n.1 
75.0 
68.0 
75.0 
61.6 
U.1 
64.9 

6A.6 

73.4 
73.2 
B1.l 
76.B 
76.fl 
G0.4 

81.6 
84.5 
112.4 
81,S 

76.7 
n.5 
al.6 
84.9 
82.6 
M.4 
81.9 
79.D 
76.2 
81.9 

73.S 
79.1 

80.0 

ººº 
COt{lll 

hRlnU 

0.1\4 

º·"' 0.7.I 
0.7~ 

o.u 
0.112 
O.Bú 
0.84 
0.96 
0.96 
0.98 
0.98 
0.96 

1.0l 
o.96 
0.89 

0.86 
1.63 
1.7.1 

1.78 
1.é!! 
1.68 
1.97 
1.92 
1.112 
1.68 
2.16 
2.16 
2.1\ 
2.27 
2.21 
2.11 
2.59 
2.70 
3.68 
).45 

5.90 
!.15 
,,]1 

4.10 
4.52 
ili.10 

4.20 
4.62 
4.01 

3.60 
5.70 
3.60 
3.08 
3.24 

000 volunM Proó.Jc. c!:p. lle.pode 000 
degrttdnd.o de g1u; de oos retenclon degrad&da 
O:p/nú·d) (L/F'.l)·d) CL/!:.Q) hldr11ul lea (q¡/L) 

0.3l! 
0.46 
o.31. 
o.:ia 
0.36 
0.43 
0.4:5 
0.46 

0.58 
o.ss 
0.57 
0.62 
0.65 

0.74 
0.72 
0.60 
0.65 
t.10 

1.15 
1.16 
1.15 

1.23 
1.44 
1.56 
1.'0 
1.29 
1.74 

1.76 
1.76 

1.67 

1.eo 
1.62 
2.01 
2.20 
3.12 
2.85 
3.29 
2.58 
3.41 
l.12 
l.70 

3.09 
3.65 

2.51 

113 

170 
172 
178 
102 
361 
171 
311 

268 
259 
264 
270 
323 
317 
302 
292 
321 
556 
694 
748 
A:."; 

789 

795 
609 
691 
943 
997 
974 

1004 
984 

1030 

992 
965 

1092 
1048 
1356 

1323 
,,51 
t.t.37 

1659 
1757 
1619 
1903 
1715 
17B1 

1600 

1Gn 
1524 

297 
370 
538 
468 
253 

"'º 398 
616 
462 
447 
463 
436 
497 
126 
419 
487 
49.\ 
506 
{,()3 

645 

?'33 
642 
552 
390 
63G 

731 
57.1 
553 
564 

526 
572 

612 
480 

496 

336 
476 
402 
562 ,., 
590 
475 

119 
470 

556 

(horc:} 

100 

100 
100 
100 
100 
100 
100 
100 

IDO 
100 
100 
100 
100 

IDO 
100 
100 
100 

100 
100 

so 
50 

so 

so 
50 
50 
50 

10 
50 
50 
so 
50 
50 
50 
50 
50 

32 
32 
32 
¡¡2 

23 
z:¡ 

23 
23 

2! 
27 
27 

t.6 
1.9 
1.4 
1.6 
1.1 
1.8 
1.u 
1.8 
2.4 
2.4 
2.4 
2.6 
2.7 
3.1 
3.0 
2.S 
2.7 
2.l 
2.4 
2.4 

2.6 
1:0 
3.3 
2.9 
2.7 
l.6 
3.7 
3.7 
3.5 
3.3 
l.O 
3.7 
2.8 
4.2 
l.8 
4.4 
3.4 

3.0 
3.; 

2.9 
3.5 

3.2 
..<7._ .. _ .. 

- 27 
27 
27 

3.1 
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Tabla 3. Da tos de reactor M-2 Fase 1 (Puesta en marcha) de la 
Primera etapa. 

ftt • 

Ol.06 
02.06 

000 

fnf. 
(g/L) 

DOO DQO 

eflu.rnu remx:lon 

<•IL> m 

1.3 
1.J 

000 

carge 

(kg/L J 

06.06 3.6 1.2 66.7 2.16 
07.06 3.5 1.3 65.7 2.10 
09.06 3.5 1.0 71.4 2.10 
10.06 3.4 0.9 73,5 2.04 
13.06 3,1 1.5 51.6 1.116 
14,06 3,9 1.1 71.8 2.34 

15.06 3.7 1.2 67.6 2.22 
16,06 3.9 1.2 71,8 2,34 
20.06 4.1 1.2 70.7 2.46 
21.06 4.1 1.1 73.2 2.46 
22.06 4.1 1.3 61!.3 2.46 
23.06 4.1 1.4 65.9 2.46 
24.06 4.2 1.1 73.8 2.52 
27.06 3.7 1.2 67 .6 2.22 
28.06 3.5 1.0 71.4 2.10 
29.06 3.0 1.2 60,0 1.00 
30.06 3.2 1.3 59.l 1.92 
01.07 3.1 1.1 84.5 2.79 
04.07 3,7 1.3 84.9 l.ll 
05.07 3.7 1.4 62.2 3.33 
06.01 4.2 1 .3 69.0 3.7e 
07,07 4.1 1.5 53.I l.69 
oa.o7 3.9 1.3 66.7 3.51 
".07 l.8 0.9 75.8 l.42 
n.01 3.5 1.6 54.3 3.15 
13.07 4.5 1.3 71.1 5,40 
14.07 4.5 1.4 61!.9 5.40 
15,07 4.6 1.1 76.1 5.52 
11.07 4.5 ••• 11.& 5.40 
19.07 4.1 1.1 72.4 5.lO 
20.07 3.9 1.2 6!!.5 5.03 
21.07 4.8 1.5 69.8 6.19 
22.01 5.1 o.a u.5 6.58 
25.07 4.9 1.1 711.2 6.32 
26.07 4.9 0.9 81,0 7.35 
27.07 4.6 l.Z 73.3 6.90 
28.07 5.Z 1.0 00.4 7.00 
29.07 4.2 1.1 73.8 6.30 
01.oa 4.1 1.2 70.7 6.15 
.:it.uá J.'I ... 1.4 64., 5.85 
OJ.08 4.3 1.2 72. 1 6.45 
04.08 3.9 5.85 
os.oa 4,0 1.1 58.8 6.oo 
oa.oa 4.4 1.z 73.4 6.60 
09.oa 3.t s.85 
10.oa 4.0 1.0 75.o 6.oo 
11.oa '·' 6.15 
a.oa 4.0 6.00 
is.os 3.7 1.36 63.2 s.55 

000 volU"tJen Produc:.csp. lle1'lfl0 ~ 000 

dtgr11d&da de gas de gu rtttnc fün degrednda 

(lcg/rnld) CL/rn.ld) CL/lcg) hfdraul fea {Pg/l) 

1.44 
1.38 
1.50 
1.50 
D.96 
1.61! 

1.50 
1.61! 
1.74 
1.00 
1.61! 
1.62 
1.Só 
1.50 
1.50 
1.oa 
1.14 

1.00 
2.16 
2.07 
2.61 

1.1'6 
2.34 
2.59 

1.71 
3.84 
3.72 
4.20 
4.41 
3.83 
3.:.::: 
4.32 
5.49 
4.94 
5.95 
5.06 
6.27 
4.65 
4.35 
3.75 
4.65 

3.53 
4.84 

4.50 

3.S1 

126 

438 
553 
564 

585 
'42 
no 
561! 
790 
761 
714 
826 

"'º 946 
8óO 
723 
713 
815 

1051 

1076 
1279 
1:;1i;1 

12115 
1014 
675 
924 

1501 

1575 
1717 
1866 
1816 
¡;¡;¿ 

2034 
2053 
2225 
2063 
2Z58 
2132 
2295 
2388 
2315 
2038 
1746 

2093 
19.39 
1781 
1600 

i?0.37 

304 
401 
376 
390 

460 
458 

379 
470 
437 
397 
492 
519 
509 
573 
482 

660 
715 
584 
498 
618 
l.:?9 
621 
433 
261 
540 
391 
423 
414 
423 
603 
7Sú 
471 
374 
450 
347 
446 
340 
494 
S49 
617 
438 

293 
400 

356 

500 

(horu> 

'º·º 
'º·º 40.0 

'º·º 40.0, 

'º·º 
"º·º 40.0 
40.0 

40.0 

'º·º o.o 

'º·º 40.0 
40.0 
40.0 
40.0 
26.7 
26,7 

26.7 
2~.r 

26.7 
26.7 
26.7 
26.7 
20.0 

20.0 
20.0 
16.0 
16.0 
16.0 

16.0 
16,0 
16.0 
16.0 
16.0 
16.0 
16.0 
M.n 

16.0 
16.0 
16.0 
16.0 
1&.0 

16.0 
16.0 
1G.C 
16.0 
16.0 

2.4 
2.3 
2.5 
2.5 
1.6 
2.8 
Z.5 
5.3 
2.9 
3.0 
2.~ 

2.7 
3.1 
2.5 
2.5 
1.8 
l,Y 
2.0 
2.4 
2.3 

2.6 
2.6 
2.9 
1.9 
3.2 
3.1 
3.5 
3.7 
3.0 
2.7 
3.4 
4.3 
3.0 
4.0 
4.0 
4.2 
3.1 

2.S 
J.1 

2.35 
~.23 

3.0 

2.3 

1 
1 
1 



Tabla 4. Datos de la DQO de! influente y efluente Fase 1 (Puesta 
en marcha de la Primera Etapa 

DOO pra'lledlo DOO d. 

Feeha lnf. DDO fnf. M·1 

("1/Ll (mg/Ll (1>g/l) 

01.06 (1) 3680 
C2> Jns ll.SO 

02.06 (1) 3269 
(2) 3469 3597 

06.06 (1) 3285 
(2) 34Z9 3357 

01.06 111 25n 
( 2) 3203 3000 

09.06 <1> 3on 
(2) 3928 3140 

10.06 
(2) 2920 3928 

1).06 (1) 3125 
(2) 3830 3023 

1Ul6 C1l 371>5 
(2) 3980 Ja13 

15.06 (1) 3980 
(2) 4520 3980 

16.06 (1) 3610 
(2) 4330 4065 

20.06 (1) l90S 
(2) 4085 4118 

21.06 (1) 3455 
(2) 4160 3758 

~2.Ub º' 4oYO 
(2) 4Ja5 4125 

23.06 (1) 4215 
(2) 4'20 uoo 

24.06 (1) 3640 
(2) 3500 1.030 

27.06 (1) 3165 
(2) 3180 3333 

28.06 ( 1) 3040 
(2) 3640 3110 

Z9.06 (1) 3165 
(2) 3180 3403 

30.06 (1) 3015 
!2) 3355 3098 

01.07 (1) 3890 
(2) 4250 3623 

04.07 (1) 3125 
(2) 4020 3680 

(2) '57S .C.243 
06.07 ( 1) 3550 

m 3750 4063 
07 .07 11> 4015 

(2) 4415 3BS3 
08.07 (1) 4150 

2095 

1948 

1622 

1m 

1540 

2070 

1635 

1780 

1580 

1620 

1635 

1665 

mo 

1200 

1020 

1200 

880 

1135 

1165 

1)35 

1070 

930 

1050 

DOO et. 
H·2 

("'<1/L) 

127S 

1301 

1192 

1192 

1022 

1530 

1090 

1175 

1105 

1070 

1305 

1375 

1125 

1195 

10ZS 

1195 

1265 

1110 

12'55 

1405 

1300 

'44S 

1300 

127 

1 focha 

OQO promedio 000 ef, 000 cf. 
inf. DOO lnf. H·1 H·2 

(~/l) (mg/L) (tn;1/l) (1rg/L) 

11.07 (1) 

(2) 4l.l5 3485 
12.07 (1) 4500 

(2) 4715 4468 

13.07 (1) 4290 
(2) 4815 4503 

14.07 (1) 4320 
(2) 4565 4568 

15.07 (1) 1,490 
(2) 1,475 4528 

18.07 (1) 3665 
(2) 4265 4070 

19.07 Ct> 3565 
(2) "760 3915 

20.07 (1> 4825 
(2) 5085 4793 

2).07 (1) 5180 
(2) 5085 5133 

22.07 (1) 4875 
(2) soso 4980 

25,07 (1) 4760 
(2) 4820 4905 

26,07 (1) 4430 
C2) 5505 Lt.'t; 

27.07 (1) 4985 
5245 

28.07 (1) 4215 
(2) 4830 4215 

29.07 (1) 36J5 
(2) 3910 1.233 

01.os <1> 4190 
3910 

02.08 (1) 4495 
(l) 3710 '3'l 

03 .08 ( 1) 4010 

3960 
04.08 (1) 3880 

m 4495 3945 
05.08 (1) 4340 

08 .08 Cll 3375 
(2) 4685 .lll58 

09.08 (1) 4025 
uss 

10.08 (1) 4118 
(2) 3954 l.072 

tLoe (1) 1,,oas 

l.020 

1s.oa <1> 3205 
C2) l.SOS V.~ 

16. oa e u 3750 

915 

875 1580 

805 1340 

880 1420 

825 1115 

675 825 

740 1130 

785 1225 

905 1445 

1MO 

915 1065 

1230 

805 1015 

755 1085 

860 1225 

925 1370 

780 1205 

1060 1650 

920 t170 

70!! lJSS 



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

Lote 

2 

3 

5 

7 

8 

9 

10 

11 

12 

13 

14 

Fecha 

23.06.88 
11 

11 

06.07.88 
·- .11 --· - ~- -· 

05.07,88 
11 

27.07.88 
11 

26.07.88 
11 

o9.ó8.88 
11 

08.08.88 
17.08.88 

11 

16.08.88 
23.08.SE. 

" 
22.08.88 
30.08.88 

11 

29.08.88 
05.09.88 

11 

02.09.88 
09.09.88 

11 

12.09.88 
16.09.88 

11 

19.09.88 
23.09.88 

Muestra mg 504/L 

M-1 
M-2 
Z-2 
M-1 
M-2 
z-1 
Z-2 
M-1 
M-2 
Z-1 
Z-2 
M-1 
M-2 
Z-1 
M-1 
M-2 
Z-1 
M-1 
M-2 
z-1 
M-1 
M-2 
z-1 
M-1 
M-2 
Z-1 
M-1 
M-2 
z-1 
M-1 
M-2 
Z-1 
M-1 
M-2 
Z-1 

37.04 
53. 91 

255.54 
05.76 
06.17 

306.57 
296.28 
132.50 
67.90 

289.90 
280.64 

81. 89 
28.39 

211. 10 
144.64 

42.59 
252.25 

ss.or; 
23.46 

222.83 
181.47 

58.84 
154.31 

90.12 
15.93 

137.44 
105.55 
53.90 

218.51 
107.61 

29.22 
293.81 

128 

% 

85.5 
78.9 

98.1 
98, o---·-----·---· 

54.3 
76.6 

61.2 
86.6· 

42.66 
83.11 

7:;.50 
89.47 

17 .6(-) 
62.21 

34.43 
88.92 

51. 70 
75.33 

63.37 
90.05 



Tabla 6. Datos de COT y valores de ión calcio en inf luenh)'te y 
efluentes de la Fase 1 (Puesta en marcha) de la Primera etapa. 

Lote Fecha Muestra mg de O .• L X mg de Ca/L X 

3 15.07.88 Z·1 1405 

18.07.88 H·1 
H·2 

27.07.88 Z-1 1679 
H-1 224 86.66 

H·2 351 79.09 

6 28.07.88 Z·1 1679 
H-1 202 88.92 

H·Z 282 ru.20 

7 05.08.88 z-1 1710 
08.08.88 H·1 267 84.39 638 

H·2 300. 82.46 581 

11.08.88 Z·1 1730 
1s.os.ea 11·1 290 lll.24 212 

H·2 510 70.52 510 

8 19.08.88 z-1 1670 730 

20.08,88 H·1 445 73.35 297 59.32 

H·2 505 69.76 399 45.34 

9 26.08.88 Z·1 590 

29.08.88 H·1 430 27.1 

H·Z 465 21.2 

10 02.09.88 Z·1 1240 580 

05.09.88 H·1 174 85.97 400 31.03 

H·2 255 79.44 375 35.34 

12 09.09.88 z-1 621 

12.09.88 H·l 367 40.90 

H·Z 589 5.15 

13 16.09.88 Z·1 809 

19.09.88 H·1 
H·Z 

129 



Tabla 7, composición del gas de ambos reactores. Fase 1 (Puesta en 
marcha) de la Primera etapa. 

Dete H2S (ll:) coz (ll:) CH4 (ll:) CH4 Cl/m3d) 

H·I H•2 H·I H·2 H·I H·Z H·I H·2 

·----------·-- ---- ------· -·. ·- - - ----------·- -
24.8 .70 
1.9 .70 .72 

"5.9 .90 .70 14 12 
8.9 
9.9 .9D ,-63 12 14 

12.9 • 27 .1D . 10 1D 
13.9 12 13 

14.9 12 12 

15,9 13 e 81 41 1998 1071 . 

16.9 1.13 .90 14 12 84 78 1952 1418 

19.9 1.04 ,90 17 16 81 84 2471 2294 

20.9 16 17 81 83 2730 :<1~2 

21.9 19 16 77 b3 1817 3289 

22.9 18 16 80 83 193D 3536 

23.9 1.35 1.11 18 16 78 81 1942 3283 

26.9 .95 .SD 15 14 83 84 1906 3116 

27.9 14 13 85 86 2253 3358 

28.9 14 11 85 87 2239 2391 

29.9 14 ID 84 88 2829 2273 

3D.9 1.04 1.D8 13 ID 83 88 2581 2283 

3.1D 1.17 1.2ó 15 11 84 87 2816 2382 

4.1D 14 1D 85 87 2378 2235 

5.1D 13 1D 82 83 255D 2942 

6.1D 12 ID 84 86 2334 2181 

7.10 .99 .99 13 ID 83 87 2381 2299 

10.1D .99 1.13 14 12 84 86 2211 2D39 

11.1D 12 11 84 87 2Dl3 2728 
1~,,., ·~ •u ;¡; 07 <•w ue·r 
13. ID 13 12 85 86 2763 2D37 

14.10 .99 .41 13 12 83 84 2697 973 

130 



Tabla 8. Remoción de 
calcio de la Fase 1 

DBO, COT y Stilfatos asi como retención de 
Puesta en marcha) de la Primera etapa. 

oia mueslra mg Remoción 

de 

mg /L Remo el Ón~CJ OBO/L Remoc l Ón Remoc l 6n 
de de .. 1:\1 $04/L de 504 t1.l ,::asll COT/L 

?-'.~ 'nf. 
. D.60 -~". off•1 
23.6'1 • 4ft•2 

5.70 ·. lnf. 
6.70 •ff-1 
,,70 df·Z 

15.ro · 1n1. 1405 
1n.10 .rt-1 
18, 70 .•ff•Z 
26.70 
:!7.70 
21.ro 
28.70 
:za.ro 
5.00 

-· e.eo 
•.OO 
8.00 
9.00 
9.00 

11.00 
1!.e.a 
15.00 
16.00 
17.00 
17.::0 

19.eD 
22.llO 
22.llO 
22.00 
ll.GO 
ll.00 
u.so 
29.BO 
29.00 ,._ .. 

9.90 
12.90 
1Z.90 
16.90 
19.l'O 
19 .. 90 

;!ó.90 
u . ..e 
J<J.90 
31).90 

1.10 
3. 10 
7.10 
r. te 

10.10 
10.10 

lnf. .,, .. , 
olf·Z .,, .. , 
eff·Z 

1679 
224 

351 
Z02 
U2 

In! •. 1710 
•ff-1 267 
df•Z .. 300 
lnf. ( .,, .. , 
olf·Z 
In!. 1730 
oll-I 290 
olf·Z · 510 
lnl. 161'V 
o!M 
df·! 
lnf. 
off•1 
eff•Z 
tnf. .,,., 
1ff·Z 
tnf. .,, .. , 
•ff·Z 

445 
S05 

•' 
lnf. · 1090 .,, .. , 
off•Z 

'"'· 
219 
ll7 
17"0 
zu 
456 
1'90 

2Z7 
Z44 
lllO 
1150 
36Z 
4'5 
lllO 
IJM 
Z<l> 
2111 

COT (X) 

02.66 
. 79.09 
... 9Z 
03.20 

64.39 
BZ.46 

03.21 
l'V.52 

7).35 
69.76 

19.91 
69.oa 

06.07 
74.JB 

14.77 
Bl.62 

7l.19 
67.04 

SI.SO 
79.34 

630 
SOi 

212 
295 

no 
297 
399 

590 
430 

465 

621 
367 

509 
009 
171 
ns 

"°' 305 
301 
600 
655 
367 

456 
520 
555 
304 
317 

Ca (Y.) 

59.12 
45.34 

21.10 
21.20 

&0.90 

5.15 

7".06 
SJ.64 

49.67 
50.31 

57.55 
60,n 

3050 
110 
llO 

2464 

110 
290 

2195 

3020 
160 
105 

ü>:t 
IZS 
265 

1950 
125 
325 

2705 
llS 
420 

3570 
110 
760 

2145 
tDü 
25S 

1095 
2040 

115 
935 

2285 

2165 

215 
500 

131 

DBO (Y.) 

96.40 
09.20 

95.50 
38.20 

94.70 
DY.90 

95.50 
90.40 

91.60 
lll.30 

95 
64.50 

96.70 
11.•0 

89.10 

91.20 
61 

w.66 
76.90 

255.54 
11.00 ~.:o 

51,04 71.90 

306.'7 
S.76 
6.17 

289,90 
t3Z.SD 

61.90 

211.10 
a1.a9 
20.19 

252.ZS 
144.64 
42.59 

222.03 
59.05 
26.1.6 

218.51 
1os.ss 
51.90 

291.at 
107,61 

29.21 

va.10 
96 

54,30 
76.60 

61.20 
06.60 

42.66 
03.11 

27 
16 

7).50 
89.47 

~1.70 

75.ll 

63.17 
90.50 

100 
40 
50 
50 

24.70 
20 
so 
20 

12 
16 
lZ 
16 

23 
16 

27 
16 

27 
16 

27 
16 

27 
16 

27 
16 

27 
11.40 

16 
10 

1'.50 
0.90 

11.50 

7.60 
10.10 

6.l'V 

11.40 
6.71) 

1\.,0 
6.70 

11.•o 
6.l'V 



Tabla 9, Resultados obtenidos para la Fase z 
psedo-permanentes) de la Primera etapa. 

(Condiciones 

TP..H 
(horas} 

40 
26.70 

16 

11.43 
10 

DQO influente (g/L) 

C1 
(lOX) 

C2 

C2SX) 

C3 
(SOX) 

C4 
(7SX) 

es 
C100X) 

.rn 1.n2 l.sos 4.803 6.S18 

1.193 1.690 l.741 S.2S4 7.482 
.819 1.606 l.730 4.739 7.414 

.754 1.693 l.418 4.948 8.041 

.838 1.843 l.8Sl 5.508 7.203 

Carga órganica como DQO (kg/m
3
d) 

TRR el e2 
<2SXl 

e3 
(50X) 

e4 
(7SX) 

es 
(100X) (horas) (lOX) 

40 

26.70 
16 

11.43 

10 

TRH 

l 
(h

4

o:••) 

26.70 
16 

/ 11.43 

1 10 

TRH 
{hora a) 

40 

26.70 

16 

11.43 
10 

.440 

1.063 
1.229 

1.583 
2.010 

1.033 
1.521 
2.410 
3.555 
4.420 

2.103 

3.367 
5.600 
7.177 

9.020 

2.882 
4.729 
7.110 
10.301 

13.220 

3.911 

6.734 
11.120 

16.M6 
17.290 

DQO degradada (Kg/m
3
d) 

el 
(10X) 

.280 

.716 

.824 

.816 

1.490 

C2 
C25X) 

.690 
1.087 

1.888 
2.795 
3.520 

e3 
CSOX) 

1.560 
2.751 

4.635 
5.495 

7.290 

e4 
(7Sll:) 

2.302 
3.952 
7.110 

8.119 
10.840 

pH del influente 

el 
(lCl:) 

7.90 

7.90 

7.60 
7.50 
7.60 

7.60 
7.4S 

7.60 
7.55 

7.40 

el 
(50::) 

7.SO 

6.90 

6.70 
6.80 

7 

e4 

6.70 
6.40 

6.80 
6.70 
6.80 

es 
(100X) 

3.233 
4.730 
9.108 

14.048 

14.120 

es 
(100::) 

6.SO 

6.4S 

6.45 
6.8S 

6.3S 

132 

000 efluente (g/L) 

TRH C1 
~hora&) (10X) 

40 
26.70 

16 
11.43 

10 

.270 

.389 

.216 

.368 

.212 

ez 
C2SX) 

.S76 

.416 

.348 

.362 

.3n 

el 
(SOXJ 

.893 

.68S 

.643 

.683 

.no 

C4 

C7SXJ 

.967 

.863 

.882 
1.082 

.993 

C5 

C100XJ 

1.130 

2.226 

1.342 
1.3S2 

1.317 

Eficiencia de remoción DQO (%) 

TRH e1 
(horas) (10X) 

40 
26.70 

16 
ii.43 

10 

63.22 
67.39 
73.63 

Si .55 
74.04 

e2 
(25X). 

66.55 

79.39 
78.33 
78.6~ 

79.61 

e3 
(50X) 

74.31 
81.69 

82.76 
tso.ru 
80.84 

C4 

C75Xl 

79.87 
83.S7 
89.39 
/8.14 

81.97 

es 
(100X) 

82.66 
70.25 
81.90 
83.19 

81.67 

DQO degradada (g/L) 

40 .464 

26.70 .804 
16 .603 

11.43 .386 
10 .626 

C2 
C2SX) 

1.146 
1.274 

1.2S8 

1.331 
1.470 

el 
(SOX) 

2.612 

3.056 
3.087 

2.73!i 
3. 130 

e4 

(75Xl 

3.836 
4,391 

4.739 
3.866 
4.51S 

es 
ClOOXJ 

5.388 
S.2S6 

6.072 

6.689 
S.890 

pH del efluente 

TRJI el 
(hor••l (lüX) 

40 

26.70 

16 
11.43 

10 

7.35 
7. 15 

7.05 
7.25 
7.20 

C2 
(25~) 

7.30 

7.30 

7.0S 

7.20 
7.30 

Cl 
(50);) 

7.30 
7.20 

C4 
(i5XJ 

7.40 
7.30 

es 
(\üüiO 

7.40 

7.3S 

··7.25··. 7.30 - 7.35 
7.25 7.25 7.25 

7.3S 7.40 7 .3S 



Tabla 10. Volumen y composici6n del gas en la Fase 2 (Condiciones 
pseudo-permanentes) de la Primera etapa. 

Volumen del gas (L/m3d) 

TRH e1 e2 e3 C4 es 
(hora.s) C10Xl C2SX) (SOX) C75XJ (100X) 

40 172 278 686 1073 1375 

26.70 298 462 10S8 1423 2000 

16 418 914 2020 27S6 3866 

11.43 639 108S 2302 3614 SS01 

10 S39 138S 2816 4307 5626 

Volumen de metano (L/m3d) Metano (%) 

TRI! e1 e2 c3 C4 es TRll e1 C2 C3 C4 es 
(hora.a) (10XJ (2SX) (50X) <75Xl • (100X) (horas) (10X) (25XJ (50XJ (75X) (100Xl 

40 130.n 222.40 576.24 879.86 1045 40 76 80 84 82 76 
26.70 196.40 388.10 867.56 1166.86 1560 26.70 80 84 82 82 78 

16 ·--330.22 - .. 704·--· 1576-2122. 12. 2936.16 16 79 77 76 77 76 
11.43 536.76 933.10 1865.62 2529.80 4071 11.43 84 86 81 70 74 

10 447 1191 2367 3469 4501 10 83 86 84 81 80 

Volumen de di6xido de carbono 

(L/m3d) Di6xido de carbono (%} 

TRH e1 e2 C3 e4 e5 TRH e1 e2 C3 C4 es 
(hora•) C10X) (2SX) (50%) <75X) (100Xl (hora.a) C10Xl CZSXJ <SOX) C75Xl (100Xl 

40 17.20 2s.02 89.18 168.15 275 40 10 9 13 1S 20 
26.70 24.80 46.20 148. 10 241.91 400 26.70 10 10 14 17 20 

16 41.80 110 303 441 734.S4 16 10 12 1S 16 19 
11 .43 44.73 108.50 345.30 650.50 1045 11.43 7 10 15 18 19 

10 32.34 138.50 366 558 1013 10 6 10 13 16 18 

Volumen de ácido sul:fhidrico (L/m3 d) Acido sulfhidrico (") 

el C2 C3 C4 es TRll CI C2 e3 C4 es TRJI 
(hora.a) (10X) <2SXJ <SDX) !75Xl (100XJ (horas) (10%) (25X) (50XJ (75Xl (100Xl 

40 o .39 .32 10.54 8.39 40 o .14 .047 .94 .61 
26.70 .14 .11 .so 1.67 6.56 26.70 .047 .024 .047 .047 .329 

16 1.97 8.59 21.01 32.52 54.51 16 .47 .94 1.04 1. 18 1.41 
11.43 3 10.199 16.34 59.63 77.56 11.U .47 .94 .71 1 .6S 1.41 

10 2.91 11.91 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. 

DI• 1rt.ll4 COOI 000. Ultl..-cl• c.,,, 'º Procl.iccllln llmpo di 
c1r11 ce_, ct.11•14..W dttttdodlt. prod..cldo u~Ulu tti.~1-

"' tt/l) 000 11/l) Cu/aldl H/.W) do 111 (l\gr11J 

.... 
u.06 
1u·~ 

tl l0.06 .UT 
ll ll.14 .uw 
u u.06 .in 
ti ''·°' .)t.] 
ll 30.06 .Jlll 
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i1 s.or .111 
z:e 6.or .no 
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34 ''·º' .llO 
J9 11.111 .:ss 
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u :u.or j:'/Mo-

" ''·º' .w 
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u ].08 .135 

6Z 9.08 .660 
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APENDICE 3 

METODO PROPUESTO PARA CUANTIFICAR EL CARBONO PRESENTE EN LA 
BIOMASA FORMADA EN LOS REACTORES ANAEHOBIOS 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 
anaerobio de pelicula fija. 

CTg 

1' 

en 4 ~T~ 4 CTe 

La ecuación para el balance de materia es: 

en = CTe + CTg + Cl's 

donde 
CT carbono total 
i in:fluente 
e cfluentt: 
g gases 
s sólidos 

( 1) 

El carbono total en el influente y el efluente liquido asi como en 
los sólidos retenidos, es la suma del carbono inorgánico y el 
orgánico, por lo que: 

en 

CTe 

COi + Cii 

COe + Cie 

(2) 

(3) 

El carbono total en el efluente gaseoso es la suma del carbono 
presente en el dioxido de carbono (C02) y en el metano (CH4) 

CTg = e-caz C-CH4 (4) 

El cc.r>uuuo totai en los sólidos va a estar formado por el carbono 
orgánico (biomasa) y el carbono inorgánico (CaC03) 

CTs = COs +C!s (S) 

El carbono inorgánico presente en los sólidos, se realaciona al 
carbonato .¡!.f calcio y se cuantifica haciendo un balance del ion 
calcio (Ca ) . 

Ca++ e+ Ca++s (6) 
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El ión calcio. se puede cuantificar en el efluente y en el 
influente mediante determinaciones instrumentales. El carbono 
total y el inorgánico s1> conoce también pol' análisis instrumental. 
El porcentaje de dióxido de c~rhono '.! de meta110 lo da otro 
instrumento directamente. De tal forma, que resulta un sistema de 
6 ecuaciones con 6 incógnitas, que se puede resolver por 
sustituciones simples. 

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

un átomo de carbono está en una molécula de C02 
un átomo de carbono está en una molécula de CH4 
un átomo de carbono está en una molécula de CaC03 
un átomo de calcio está en una molécula de CacO:i 

susti tuycndo los valores de carbono del metano y del dióxido de 
carbono (que se obtiene por estequiometria), en la ecuación (4), 
se tiene el carbono total en lós gases (CTg). 

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

Utilizando el balance de calcio del 
~stequlométricn..:; se conuc~ el contenido 
sólidos, el cual se debe de relacionar 
el sistema. 

sistema y las rele.cloncs 
de carbono orgánico en los 
a la bio1nasa contenida en 

El procedimiento se aplicó a los datos experimentales que se 
obtuvieron en el estudio y en el 36X de ellos no se pudo obtener 
un resultado significativo. Como se observó en el análisis de 
resul tactos, los valores de carbono orgánico total (COT), fueron 
los que presentaron mayor dispersión. Muchos datos se eliminaron 
para proponer la ecuación que mejor se adaptó al sistema· 
anaerobio. 
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