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RESUMEN

(El-eéstudio sé,111év

unaltec-contenido ‘de gra§a$f
la cual 50%4 se encontraba coma bQO sol@blé. VEl tismpo total de
aperacisn fue de 0 dias, in:1g?éndon1S di as de suspensidn por
FfFalta de zgua. .

El md&dulo anaerobio UASE—Hibrido,rse z2liments en continuo o
una carge organica de 3.9 KgDGDImad. tiempo de retencidn de 1.2
dias y temperatura controlada a EEOC. Se obtuvieron =ficiencias de
remocion de BOO total vy soluble del 54.3% y 35,77 respactivamenta:
las gresas s& removiercon en un &84, al parecer por medios Fisicos,

no metabolizades y le produccidén  2e  bioges Fue monina {0

[n)

El
[ e B

Oram) .

m

1 sistema asrobio s2 goerd en tres periodos, con tiempes de

retencidn de 3, 2 y 1 dia, teniéndoese remociones de DRG0 total de

v B9.1% respectivamsnie. Con recpecto ail Ssi1ztemea

global, loe mejores resultados se obtuviéron a tiempos de

retencidn g

obal de 2.2 vy Z.Z2 dies con eficiencias de remocicn e

o]

&y FEU respectivamenta.
tiediante el usce de un sisztema  de tratamiento bicldgirzo
combilnado., anaerobio-z=2robio 8 pudc cotenstr una Suena calidad de

efluante. o costos de ogperacion gue resultarian  comparativamente



1. INTRODUCCION.

El ordenamiento legal para el tratmiento de las aguas

residuales en México, se inicia a principios de la década de los

70's, cuando la Secretaria de Recursos Hidraulicos y 1la Secretaria

de Salubridad y Asistencia emiten la primera reglamentacidén

(Reglamento para la Prevencidén y Control de la Contaminacién del

Aguad.

De aproximadamente 30,000 descargas de agua registradas

Cdescarga municipales e industriales), sélo se han construido 400

pPlantas de tratamiento cuya capacidad es de aproximadamente 28.4

m’ s que corresponde al 11 % del caudal de las aguas generadas

COllervides J.G., IMTA-CNA, 1990>.

Adicionalmente al limitado numeroc de plantas de tratamiento

existentes y al funcionamiento poco satisfactorio que tienen, un

gran numero de los sistemas operadeos es de tipo lodos activados;
los lodos producidos por estos procesos son evacuados en rios,
campos, alcantarillado o relleno sanitario provocando problemas de

contaminacién. Es evidente que los procesos convencionales de

tratamiento de agua no han representado una respuesta adecuada a
las necesidades de saneamiento de los cuerpos de agua del pais.
Las razones son muy diversas, pero la que se manifiesta con mayor
frecuencia es la falta de operacidén y el abandono en el que se
encuentran las plantas. Son muchos los casos en que las industrias
no pueden solventar a satisfaccidn los consumos de energia de los
procesos aerobios, pues si bien los créditoes para su construceidn
son manejables,

no se consideran los recursos para operacidédn y

mantenimiento al momento de seleccionar el proceso.



Es por esto, que al agravarse cada vez mas el problema de la
contaminacidén de las aguas, surge la necesidad de proponer nuevas
alternativas para el tratamiento de las mismas. Ante tal
situacidén, toma auge el tratamiento anaerobio, el cual durante
muchos afios permanecié olvidado por incosteable e inestable y que
en la actualidad, debido a avances cientificos y tecnoldgicos, se
presenta mas atractivo que el proceso aerobio particularmente para
aguas concentradas en materia organica. La principal razén de esto
es que requiere menores costeos de operacidén y mantenimiento,
ademAs de generar menos lodos de desecho y producir gas metano, el
cual puede ser utilizado. La combinacién de los sistemas
bioldgicos anaerocbic y aerobioc se presenta como una alternativa
particularmente atractiva para el tratamiento de las aguas
residuales industriales biodegradables, ya que con la unidn de
ambos se obtiene un sistema que ofrece una alta calidad de
efluente a bajo costos de operacidén y mantenimiento, con una
minima produccidén de lodo.

El estudio que aqui se presenta se realizé con el propdésito
de alcanzar los siguientes objetivos:

-~ Determinar el grado de biodegradabilidad del agua residual
proveniente del proceso de elaboracién de harina proteica a partir
de desechos de rastro, mediante un estudio de tratabilidad en el
laboratorio.

— Proponer un sistema de tratamiento biolégico Canaerobioc-aerobiod
para el tratamiento del agua residual de esta industria.

— Determinar los parametros de disefio del sistema de tratamiento a
escala real, con el propdsito de que su efluente cumpla con las

normas establecidas por SEDUE.



2. TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES DE LA INDUSTRIA PROCESADORA DE

RESIDUOS DE RASTROS.

2.1. NATURALEZA DEL AGUA DEL PROCESADO DE RESIDUOS DE RASTRO,

Las aguas residuales de la industria procesadora de residuocs

de rastro, en gran parte son descargadas a las redes de drenaje

municipal, sin recibir tratamiento previo algunc, causando de esta

manera, un gran problema de contaminacidn.
Las operaciones principales del procesamiento de desechos de

rastro son de cocimiento e hidrolizado de los productos en

auteoclaves vy tanques a presién, seguido del deshidratade vy
molienda de los productos ya cocidos.

Durante el procesamiento de los residuos animales Chuesos,

sangre, plumas, pieles, etc.), para la obtencién de productos con
alto contenido protefco para la alimentacidn animal
Cprincipalmente harinas) se generan aguas residuales las cuales
provienen principalmente de:

— Purgas de autoclaves:

Durante esta operacién se realiza un precocido de la materia
prima, procesc en el cual se produce una cantidad aproximada de
agua residual diarta de 0.088 m® por tonelada de alimento proteico
obtenida.

- Descarga de autoclaves y digestores:

El cocido de la materia prima se realiza mediante vapor; al
terminar el proceso los condensados generados son descargados a
tanques de sedimentacién. El volumen generado de agua residual
durante la

descarga de autoclaves b4 digestores es de

aproximadamente O.0062 m® y 0.339 m respectivamente, por tonelada



de alimento proteico obt.énida.
- Lavado de gases:

El lavado de gases que provienen de las deshidratadoras se
lleva a cabo para la eliminacién de olores; se generan aguas
residuales con un volumen aproximado de 0.40 m® por tonelada
de alimento proteico cbtenida.

— Servicios sanitarios:

En 1la planta los empleados cuentan con los servicios
sanitarios normales, donde se generan aguas residuales en una
cantidad aproximada de 0.10 m’ por empleado.

En menor cantidad las aguas residuales provienen del proceso
de purgas de calderas con un volumen aproximado de 0.016 m’ por
tonelada de alimento protefico obtenida, y otros (ej. lavado de
pisos de la zona de produccidénd) con un volumen de O0.070 n® por
tonelada de alimento proteico obtenida.

La mayor contribucién al agua residual en carga contaminante

esti4 dada por la purga y descarga de autoclaves.

2.2. PROCESOS DE TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES.

Las necesidades de disposicién de las aguas residuales han
propiciado el desarrollo de diferentes sistemas de tratamiento
segun las particularidades del lugar y tipo de agua residual.

Para realizar el tratamiento de aguas residuales existen los
siguientes grupos de procesos: Los fisicos, fisicoquimicos y los
biolégicos. Los primeros sélo son aplicados en aguas con
contaminantes en suspensidn; por razones técnicas y econdmicas los
segundos son aplicados en aguas con contaminantes inorganicos o

con materia orgainica no bicdegradable; mientras que los terceros



se utilizan cuando los principales componentes son blodegradables.

De esta manera y salvo muy contadas excepciones, los desechos
liquidos de la industria alimentaria, la agroindustria, asi{i como
las aguas negras municipales, son tratadas por via biolégica.

En el tratamiento bioldgico, las reacciones bioquimicas que
se llevan a cabo son las mismas que se realizan en el medio
natural Crio, lago, suelod, sdédlo que en forma controlada y a
velocidades de reaccidn mayores, razén por la que resulta ser el
sistema de tratamiento técnica y econdmicamente mas adecuado para
este tipe de desechos.

En los procesos bioldégicos, la materia orgénica contaminante
se utiliza como alimento para los microorganismos presentes en
tanques © reactores. De esta forma obtienen la energf{a necesaria
para repraducirse y llevar a cabo sus funciones vitales. Con esto,
los compuestos contaminantes son transformados en nuevas células y
otros productos que pueden ser mas facilmente separados del agua.

La principal divisién de los diversos procesos bioldgicos
existentes para el tratamiento de aguas residuales, se hace en
relacidén a la forma en que los microorganismos utilizan el
oxigeno. Es asi que se Lienen los procesos aerobios (requieren de
oxigeno) y los anaerobios (requieren la ausencia estricta de
oxigeno). Esto se traduce en sistemas muy diferentes entre st,
tanto en su microbiologia, como en sus aplicaciones, su ingenieria
¥y su control.

Dado que los microorganismos son los responsables de llevar a
cabo un procesc bioldgico, sus caracteri{isticas metabdlicas
determinaran el tipo de aplicacién, las ventajas y desventajas del

procesc en cuestién. Las principales caracteristicas, desde el
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punto de vista energético, se esquematizan en la figura 2.1. La
energia contenida en la materia organica contaminante utilizada
por los microorganismos, medida come demanda quimica de oxigeno
CDQO) © como demanda bioquimica de oxigeno (DBO), es transformada
en diversos productos, dependiendoc del metabolismo aerobio o
anaercbio de la ceé¢lula. Asi, una bacteria anaerobia utilizara el
10 % de la energia contenida en su alimento o sustrato para
funciones de reproduccidén, dando origen a nuevas células y el 90 %
restante lo dirigirad a la preduccién de gas metano. Por su parte,
la bacteria aercbia empleara, en presencia de oxigeno, de 60 a 65%
de la energia del sustrato en la sintesis celular, la fraccidén
restante se utiliza para llevar a cabo esa y otras funciones

metabélicas ¥y disipada en forma de calor.

FIGURA 2.1. Esquema del flujo de energia en los procesos
bioldgicos del tratamiento de aguas residuales.

a0 %

/-——> CHe + CO2
I Anaerobio
/ 10 %

100 % Células
€ DQOD

+
Materia / H20 co=
Organica 35 %
‘ Aerobio e . Energia

Disipada

65 %
Células

CA. Noyola 1990)



2.2.1. FUNDAMENTOS DEL PROCESO ANAEROBIO.

Las condiciones bisicas para que se lleve  a éabo‘ei',prcceéo

de la metanogénesis son: o ’

— Anaercbiosis estricta.

— Condiciones reductoras rigurosas (<{-330 mv.D.

Ausencia de aceptores minerales finales que favorezcan otras

vias en competicién con la metanogénesis Cej. NOa~, NOz~, SO«7>.

-~ pH de 6.7 a 7.8

- Temperatura de 30 a 38°C Cintervaloc mesofilicod, & 50 a 60°C
(intervalo termofilicod, siendo las temperaturas éptimas 35 y
s55°C respectivamente.

Una vez cumplidas estas condiciones habra que respetar las
exigencias especificas de cada grupo de bacterias involucrado, as{
como la ausencia de inhibidores o téxicos.

Un digestor anaerobioc no podri funcionar correctamente si por
lo menos no se respetan las 3 primeras condiciones mencionadas.
Por 1lo general estas condiciones se autoestablecen en los
reactores anaerobios no habiendo necesidad de reducir previamente
el influente, siempre que se opere adecuadamente.

El fendmeno de la digestién anaerobia se desarrolla
esencialmente en tres etapas (Mc Inerney & Bryant, 18810 que son:

Hidrélisis y fermentacidén, acetogénesis y metanogénesis.

2.2.1.1. Etapas en 1l1la degradacidn anaerobia de la materia
organica.
2.2.1.1.1. Primera etapa: Hidrdélisis y fermentacidn.

Es aqui donde se inicia el fendmeno de digestidn anaerocbia.

Los pelimeros naturales tales come la celulosa, lipidos,



proteinas, etc. Y compuestos de mis bajo peso molecul ar
Caminocicidos, monosacaridos, compuestos aromaticos ete.d, son
transformados por hidrdélisis Y fermentacidén en Acidos

carboxilicos, alcoholes, hidrégenc y diéxido de carbono. Los
dcidos carboxilicos Aproducidos son principalmente Acidos grasos
volatiles: acético, propidnico, n e iso-butirico, n e
iso-valérico.

Durante esta etapa, si no se controla bien el reactor, puede
ocurrir una desestabilizacién completa del proceso, dadoe que en el
caso de una sobrecarga, la hidrélisis de la materia organica
provoca una sobreproduccidén de &cidos grasos volatiles, los cuales
van a acidificar en gran medida el medio y disminuir el pH hasta

niveles inhibiteorios.

2.2.1.1.2. Segunda etapa: Acetogénesis.

Las bacterias aceltogénicas productoeras obligadas de hidrégeno
¢ OHPA por sus siglas en inglés), oxidan los productos de 1la
fermentacidén como propionato y butirato a acetato, diéxido de
carbono, e hidrégeno. Estas reacciocnes son termodinamicamente
desfavorables en condiciones estandar, y sélo se producen en
presencia de grupos de microorganismos capaces de consumir el
hidrégeno producide <(fenomeno de sintrofia: intercambio de
nutrientes entre especies) en un digestor anaerobio este papel lo
llevan acabo las bacterias metanogénicas hidrogenofilicas. Estos
mantienen la presién parcial suficientemente baja como para volver
favorable la reaccidn de oxidacién., El hidrdégeno juega as{ un rol
regulador en el curso de la fermentacién anaerobia.

La etapa de la deshidrogenacién acetogénica es el nexo
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imprescindible entre las etapas de hidrdlisis-acidogénesis y
metanogénesis. En ella se generan los dos sustratos principales
para la fase terminal de la conversién metanogénica de materia
organica, acetato y Hz2-CO=z. Si  aumenta la concentracién de
hidrdgeno en el digestor se acumulan los sustratos de la fase
acidogénica. Por tanto, un efecto de la disminucién de 1la
actividad metancgénica sera la acumulacidn de Acidos grasos

volatiles, y en consecuencia la acidificacién del reactor.

2.2.1.1.3. Tercera etapa: Metanogénesis.

Ultima etapa del proceso anaerocbio, donde la degradacién de
la materia organica es llevado a cabo por grupos de bacterias
metanogénicas.

Las bacterias metanogénicas son anaerobias estrictas y es
necesario tener potenciales de éxido-reduccidédn inferiores a -330
mv para que pueda iniciarse la metanocgénesis. Estas dos
caracteristicas hacen que las bacterias deban ser manipuladas en
condiciones de anaerobiosis perfectas.

Las bacterias metanogénicas oxidan un numero reducido de
sustratos: hidrégeno, formato, metanol , metilaminas, acetato,
etanol y ciclopentanol C(Rouviere y Wolfe 1988, Widdel 1986).

Dentro del grupe de bacterias metanogénicas, las mas
importantes son las bacterias metanogénicas acetoclasticas, las
cuales producen metanoc a partir del grupo metil del acetato. Esta
reaccién es de suma importancia dado que un 73 % de metano
producido por los digestores anaercbios viene del vacetato CSmith ¥
Mah, 1966). La figura 2.2 muestra un esquema de la degradacién de

materia organica durante el proceso anaerobio.
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FIGURA 2.2. Esdquema de degradacién de 1a matéria orgényiéa'

durante el proceso anaerocbio.

| 1
l‘Mat.eria Organica 8

1 1 1

AGV, alcoholes,

ac. dicarboxilicos

Homoacetogénesis

- Acetato

Adaptada de Wilkie, A. 1986 y Jean-Pierre Guyot 1990.

1. - Bacterias Hidroliticas y fermentadoras.
2. - Bacterias Sintrdéficas OHPA (Cacetldgenas productoras de H2d
3. - Bacterias Metanogénicas Hidrogenofi{licas.

Ay

4. - Bacterias Metanogénicas Acet}:clésticas.

Algunos aspectos que deben de tomarse en cuenta con respecto

al control y estabilidad de la digestién anaerobia son los

factores externos: Caracteristicas del agua residual, tipo vy
concentraciédn de los contaminantes Ccomplejidad, composicidn,
fraccién solubled, algunas variaciones temporales en la

composicién, DQO, pH, contenido de sales, alcalinidad, etc. Un
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punto importante, estid en el control apropiado del reactor en
respuesta a un monitoreo de parametros que indiquen un
desequilibrioco o desorden en el proceso anaerobio. Esto puede
resultar en la adicidén de Acido o alcali para el control de pH, la

adicidén de nitrdgeno, fésforo u otros nutrientes para una

nutricidén apropiada de los microorganismos.

2e2.1.2. Evolucidn de los procesos ahaerobios.

La evolucién de la tecnologfa anaerobia ha dado lugar a tres
generaciones de reactores. La primera comprende aquellos procesos
en donde la biomasa se encuentra en suspensidén; en la segunda
generacidén, los microorganismos son retenidos en el reactor, ya
sea al proporcionarles un soporte para que se adhieran en forma de
biopelicula, o bien por medio de su sedimentacidn; los reactores
de tercera generacién tienen también los microorganismos en forma
de biopelficula, pero el soporte se expande o fluidifica con a]_.tas

velocidades de flujo.

2.2.1.2.1. Reactores anaerobios de primera generacidn.

Los reactores anaerobios mas primitivos son la fosa séptica y
los digestores del tipo rural con alimentaciédn semicontinua, de
los que se tienen referencias desde el siglo pasado. Estos ultimos
son utilizados para la produccién de biogas a partir de desechos
agricolas y ganaderos.

Fosa séptica y tanque imhoff .- La fosa séptica puede
considerarse como un digestor convencional a escala muy reducida,
en donde las condiciones anaerobias estrictas no son siempre

cumplidas ya que existen zonas andxicas. Su uso se ha limitado a
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tratar las aguas de desecho de casas habitacién, escuelas,
hospitales etec., generalmente en zonas rurales en donde no existe
el servicio de drenaje. Dado que su principal funcidn se limita a
la hidrélisis de la materia organica en suspensidn, para lograr
una buena eficiencia es necesario que la fosa evacte en un sistema
de zanjas de absorcién colocadas en el suelo, el cual se encargaré
de realizar la estabilizacidn de la materia organica. Los tiempos
de retencidn en estos sistemas son variables Centre 4 y 10 dfas).
Por su parte, el tanque Imhoff es un sistema un poco mas
elaborado que el anterior, ya que crea dos compartimientos
distintos, el de decantacidn y el de digestidén. Esto impide en
clierto modo que los productos de la hidrélisis de los lodos sean
evacuados por el efluente, lo que se refleja en mejores
eficiencias de tratamiento. Las aplicaciones han sido a nivel de
pequefias comunidades, en donde la fosa séptica no seria
recomendable debido al volumen que requeriria. En ambos sistemas
una evacuacidn periddica de los lodos acumulados es necesaria
Cgeneralmente un afflo para el tanque imhoff y 2 affos para la fosad.
Lagunas anaercbias .-~ Este proceso es empleado en aguas de
desecho industriales evacuadas a temperatura superior a la del
ambiente Yy con cierto contenide de sSlidos suspendidos
sedimentables ¢>1000 mg-l). Consiste en estanques profundos Chasta
10 metrosd en donde las condiciones anaerobias prevalecen, con la
excepcidén en ocasiones de una pequefia zona en la superficie; estos
sistemas presentan una disminucién en su eficiencia durante
invierno. Un punto particularmente problematico son los males
olores asociadas con estos sistemas. Los tiempos de retencidén

hidraulica son muy variables, en general mayores a 7 dias.
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Digestor anaerobio convencional .-~ Este sistema se ha
aplicado principalmente para la estabilizacidén de los lodos de
desecho provenientes del proceso de lodos activados; en 1la
actualidad sus limitadas eficiencias han hecho que sea
substituido por la versién completamente mezclada. Consiste de un
tanque cerrade sin agitacién y sin calentamiento, en donde el
desecho por tratar se estratifica en zonas definidas. La parte en
donde se lleva a cabo practicamente la totalidad de la actividad
microblana representa alrededor del 30 % del wvolumen total del
digestor, lo que aunado a la lentitud de la cinética de
degradacién bajo estas condiciones, tiene como consecuencia
volumenes de reactor considerables (tiempos de retencidn mayores
de 30 diasd.

Digestor anaerobio completamente mezclado .- La introduccidén
de una agitacién vigorosa del medio de reaccion, aunada
frecuentemente a un calentamiento del reactor, trae como
consecuencia mayocres eficiencias en la remocién de materia
organica. La agitacién es lograda mediante el uso de un agitador
mecanico o por la inyeccién del biocgas en el fondo del reactor.
Debido a su mezcla completa, el efluente cuenta con una alta
concentracién de sélidos suspendidos, por lo que se desarrolld una
variante que une en serie un digestor completamente mezclado con
un digestor convencional, en donde se realiza la decantacidén de
los sélidos. Su principal aplicacién es en el tratamiento de los
lodos de desecho de grandes plantas de lodos activados.

Reactor de contacto anaerobioc .- Este es un sistema de
transicién entre la primera y la segunda generacién de reactores

anaerobios. Consiste bAasicamente en un reactor completamente
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mezclado acoplado a un decantador que separa la biomasa para que
sea recirculada hacia el reactor; es el equivalente anaerobio de
los lodos activados. Con la recirculacidn, la cantidad de
microorganismos en el reactor aumenta al igual que su tiempo de
permanencia dentro del sistema, sin que el tiempo de retencidn
hidraulica se incremente. Dando como resultado voluamenes de
reactor mis pequefios y una mayor estabilidad del proceso. El punto
problemitico es la adecuada separacidédn de los lodos anaerobios en
el decantador, pues tienen tendencia a flotar, debido a las
burbujas de gas atrapadas en el fldéculo. Esto se soluciona creando
un vacio en la linea de unién entre el reactor y el decantader, lo
que favorece la desgasificaciédn. Los tiempos de retencidén
hidraulica son del orden de S dias y el tiempo de retencidén
celular varfia entre 15 y 30 dias. Este sistema se ha aplicado en
el tratamiento de aguas residuales de industrias alimentarias. En
la figura 2.3 se representan los reactores anaercbios de primera
generacién.
Desventajas que presentan estos reactores:
- Relativamente baja concentracién de mi croorganismos
metanogénicos.
- Limitada tasa de reaccién.
- Tiempos de residencia altos entre § y 60 dias.
- Los tanques deben ser muy grandes.
- Eficiencias bajas, del orden de 30 a 60 % de remocién de
materia organica.
~ Relativamente inestables y susceptibles a cambios en las

condiciones de operacidén y alimentacidén.
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2.2.1.2.2. Reactores anaerobios de segunda generacién.

Estos logran retener la biomasa activa, ya sea adherida o no
a un soporte fijo.

La principal wventaja de estos reactores es su capacidad de
mantener altos tiempos de retencién celular independientes del
tiempo de retencidén hidraulica, lo cual permite altas cargas y un
mayor margen de estabilidad en el reactor ante variaciones en los
parametros de operacién. En estos reactores se pueden obtener
eficiencias del orden del 70 y hasta del S0 % con una buena
operacidén.

El progreso logrado con este tipo de reactores se manifiesta
en tiempos de retencién hidraulica sustancialmente menores Cde 0.5
a 3 dias), lo que implica una importante reduccidn en los
volidmenes del reactor, sin afectar la estabilidad y facilidad en
su operacidn. Esto se logra al retener la biomasa anaerobia dentro
del reactor mediante la formacidn de una pelicula de
microorganismos fijos sobre soportes, © bien por medioc de 1la
sedimentacién de fléculos microbianos con muy buenas
caracteristicas de decantaciédn. Con esto, la limitacidn provocada
por la reducida tasa de crecimiento de las bacterias anaerobias es
practicamenta eliminada. Otras ventajas obtenidas son  un cierto
grado de resistencia a productos téxicos, una adaptacién rapida a
cambios en la alimentacidn Y un arranque practicamente
inmediato despues de periodos prolongados sin alimentacidén.

Filtro anaerobio .~ El filtro anaerobioc fue introducido por
Young y McCarty C1968), recomendandolo inicialmente para sustratos
solubles y medianamente concentrados en materia organica. En la

actualidad se ha aplicado en laboratorio y a escala real tratando
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una amplia serie de . sustratos  a diversas concentraciones.
Eysencialment.e consiste en un reactor de flujo ascendente o
descendente empacado con soportes plasticos o con piedras de 3 a S
cm de diametro promedio. El coeficiente de vacio debe ser grande
para evitar el taponamiento, lo que en algunos casos se traduce en
un area especifica inferior a 100 m> m’. Debido a la distribucidén
desordenada del soporte, las purgas de lodos no son efectivas, lo
que provoca una acumulacidn lenta pero constante de biomasa que
con el tiempo puede crear problemas de taponamiento. Este reactor
puede admitir cargas hasta de 10 Kg de DQO/madla.

Reactor tubular de pelicula fija .- Para evitar la
acumul acién de lodos dentro del reactor, van den Berg y Lentz
C1979) desarrollaron el reactor tubular de flujo ascendente o
descendente. El soporte utilizado en este caso consiste de tubos o
placas dispuestas de tal forma que se crean canales verticales. El
material puede ser ceramica, PVC, poliéster, etc. El ordenamiento
del soporte resulta en coeficientes de vacio importantes con
buenas relaciones Aareasvolumen ¢>150 m2- m® Y en una mejor
distribucién de la biomasa y del agua residual alimentada. Las
cargas aplicadas pueden llegar hasta 30 Kg de DQO/madia‘

‘Reactor anaerobio de lecho de lodos CUASB) .- Este reactor,
mejor conocido como UASB por sus siglas en inglés C(Upflow
Anaerobic Sludge Blanquet), fue desarrollade en Holanda en los
70°‘s por Lettinga, ¥y debido a su simplicidad se ha difundido en
varios paises. Su caracteristica principal es que no requiere de
ningin tipo de soporte para retener la biomasa que se encuentra en
el fondo del reactor, lo cual significa un ahorro importante. Su

principic de funciocnamiento se basa en una buena sedimentabilidad
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de la biomasa producida dentro del reactor, la cual se aglomera en
forma de granos o '"pellets” hasta de 5 mm de diametro. Estos
granos cuentan ademis con una actividad metanogénica muy elevada,
lo que explica los buenos resultados del proceso. El reactor es de
flujo ascendente, por lo que el agua residual pasa a través de la
capa o manto de lodos, donde la materia organica es transformada a
metano y CO2 gases que mueven ¥y mezclan dicho manto. En la parte
superior cuenta con un sistema de separaciédn gas-liquido-sélido,
el cual evita la salida de sdélidos suspendidos en el efluente y
favorece la evacuacidén del gas y la decantacidédn de los fléculos
que eventualmenta llegan a la parte superior del reactor.

Un punto importante en su disefico es la distribucidén de las
entradas del agua residual, ya que una mala reparticién puede
provocar que clertas =zonas de la cama de lodos no sean
al imentadas, desperdiciando asi su actividad. Esto es
particularmente cierto en el tratamiento de aguas residuales
municipales, pues la limitada materia organica presente forma sdélo
pequefias cantidades de biogas y por lo tanto la agitacidn del
lecho, provocada por las burbujas, se ve reducida. La
caracteristica desfavorable del proceso es la lentitud a la que se
forman los granos, elemento importante en el sistema. Esto puede
ser solucionade mediante una inoculacidén importante con lodos
adecuados. Las cargas organicas alimentadas al reactor pueden
llegar hasta 20 Kg de DQO-m’di a.

Actualmente, la combinacién entre dos sistemas tales como el

reactor UASB ¥ el filtro anaerocbic en la parie superior del
reactor, conocida como reactor hibrido, est& generando cierta

aceptacién, ya que con este arreglo se consigue un mejor
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aprovechamiento del volumen de reactor; ademas de que reduce la
pérdida excesiva de lodos, con lo que se logra un aumento en la
eficiencia. En 1la figura 2.4 se esquematizan los reactores

anaerobios de segunda generacidn.

2.2.1.2.3. Reactores anaerobios de tercera generacién.

Estos reactores se encuentran basicamente adn en nivel pilote
© semi-industrial, aunque ya existen algunas plantas a escala
real basadas en esta modalidad. Son también reactores de pelicula
fija, pero el soporte es lo suficientemente pequefio y ligero para
que pueda ser fluidificado con una recirculacién del efluente. Se
han reportado resultados de laboratorio en extremo prometedores
CSwitzembaum y Jewell, 1880; Jewell et al., 1981).

Los dos tipos de reactores, el reactor de lecho expandido y
el reactor de lecho fluidificado, son semejantes entre si,
diferenciandose en el grado de fluidificacién del soporte (20 %
para el lecho expandido y superior al S0 % para el lecho
fluidificadod. Su avance consiste en tiempos de retencién aun
menores, inferiores a 12 horas, ya que la superficie de soporte
disponible es®muy elevada (superior a 200 m> m™) y la agitacidén en
el lecho es vigoresa, eliminando los problemas de transfrencia de
sustrato. Otra ventaja es que no presentan problemas de
taponamiento. Sin embargo, requieren energia para la recirculacidn
Y la fluidificacién del lecho; ademAs, su arrangque y operacién son
en extremoe delicados. Las cargas aplicadas pueden sobrepasar los

30 Kg de DQO/m’dia.
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2.2.1.3. Indéculo.

Hasta el presente, dada la complejidad del ecosistema sélo se
utilizan indculos obtenidos de ambientes anaerobios. Es as{i que
los lodos mas utilizados son los dque provienen de digestores
anaerobios. Es evidente la importancia de disponer de un indéculo
adecuado desde el punto de vista de la composicién microbiana, en
cantidades suficientes como para iniciar un digestor de tamafio
industrial. Esta tecnologfia no tendra suficiente credibilidad si
el periodo de arranque se prolonga demasiado (6 meses), lo que
sucede cuando no se dispone de un indculo adecuado en calidad como
en cantidad.

Para el proceso UASB, los requerimientos son  aun  mas
estrictos, ya que el indéculo debe tener forma granular, © en su
defecto, tener una alta capacidad de sedimentacidén. El1 indculo
sustituto al granular es general mente lodo estabilizado,
proveniente de los digestores anaerobios de plantas de lodos

activados.

2.2.1.4. Composicidén del sustrato.

Como en todo proceso biolégico de tratamiento, los
contaminantes presentes en el propio efluente constituyen el
sustrato para los microorganismos del ecosistema. Es importante
conocer su composicidén como fuente de carbono, nitrdégeno, fdésforo
y azufre, asi como su relaciédn entre estos.

También es necesario determinar loes minerales traza Yy
factores de crecimiento requeridos por los microorganismos
participantes en el proceso. Es asi{i que, por ejemplo, ciertas

bacterias metanogénicas requieren algunos factores organicos de
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crecimiento como Acidos grasos y vitaminas. Generalmente utilizan
idnes amonio como fuente de nitrdégeno, aunque determinadas
especies requieren ademas algunos aminoicidos. Entre los elementos
traza requeridos se incluyen: cobalto, hierro, molibdeno, niquel,
magnesio y potasio.

Por otra parte, el efluente a tratar puede ser fuente de
sustancias inhibidoras o téxicas para los microorganismos del
ecosistema degradador. Por ejemplo, un exceso de Hz2S y de NHa en
el efluente puede inhibir la produccidén de metano; la presencia de
compuestos organicos sinteticos, como los pesticidas pueden

afectar la cinética del procesco de digestidn.
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2.2.2. TIPOS DE REACTORES AEROBIOS.

La tecnologia de tratamiento de aguas residuales por via
aerobia es la mAs desarrollada, por lo que es cominmente la mas
aplicada. La experiencia acumulada ¥y las altas eficiencias en la
remocidén de materia organica son algunas de las razones de su
aceptacidén.

Existe un gran numero de procesos aerobios, los que a su vez
se subdividen en grupos, de acuerdo a sus caracteristicas. En
general pueden agruparse en procesos de tipo extensivo Clagunas),
procesos de biomasa en suspensidn (lodos activados en sus diversas

formas) y procesos de biopelicula.

2.2.2.1. Procesos de tipo extensivo (lagumas).

Lagunas de estabilizacién .- El tipo mas simple de estos
sistemas de tratamiento es la laguna de estabilizacidn, ya sea de
tipo facultativo o de oxidacidén. En estos sistemas, la simbiosis
entre bacterias y algas se aprovecha para degradar la materia
organica; las primeras consumen materia organica y oxigeno Yy
producen CO2, mientras que las segundas consumen COz Yy producen
oxigeno por medio de la fotosintesis, lo que mantiene
concentraciones de oxigeno disuelto adecuadas en la zona superior
de la lagung.

Las lagunas de estabilizacién son frecuentemente utilizadas
en climas calidos o semi-cailidos y en Areas con un bajo costo de
terreno, ya que ocupan grandes extensiones. Estos requerimientos,
aunados al relativo bajo nivel de mantenimiento y operaclidén, las

hacen adaptadas a pequefias poblaciones.
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Un sistema de tratamiento basado en lagunas generalmente se
compone de 2 o 3 estanques, conectados en serie. La primera es del
tipo facultative <(zona aerobia en la parte superior y =zona
anaerobia en la parte inferior) con una prefundidad entre 1 y 1.5
metros; la segunda es de tipo de oxidacidén Cno hay =zonas
anaerobias) con una profundidad de 1 metro. Si se instala una
tercera laguna seri con objeto de dar pulimento al agua tratada y
abatir la concentraciédn de microorganismos coliformes. Estos
sistemas de tratamiento tienen un tiempo de retencidén de entre 40
y 60 dias, con lo que se logra una eficiencia en la remocidén de la
DBO soluble del orden del 95 2% y en coliformes del 99 % El
efluente puede contener presencia de algas lo que reduce 1la
remocién de materia organica expresada como DBO total al 60 %,

Laguna aerada .- Este tipo de sistema se diferencia del
anterior en que cuenta con aeracidn artificial, generalmente
lograda por aeradores flotantes. El sistema se complementa por un
tanque de separacién de la biomasa producida, que puede ser un
sedimentador secundario convencicnal © bien una laguna de tipo
facultativa. En este sistema no se contempla la recirculacién de
sélidos del decantador hacia la laguna aerada.

En estos sistemas, dependiendo de la profundidad y de 1la
potencia de agitacién instalada, se tendran =zonas aerobias y
anaerobias. Su profundidad varia entre 2 y 5 metros, y cuentan con
tiempos de retencidédn de 20 dfas. Su ventaja principal es que es un
proceso mAs econdmico que el de lodos activades y requiere menos
superficie que el de lagunas facultativas. Una representacién de

los sistemas de lagunas se presenta en la figura 2.5.
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Hay que seffalar que en cualquiera de los 2 sistemas de
lagunas, la evacuacidn de lodos se efectua en intervalos largos,
de 1 a 3 aflos, ¥y su grado de estabilizacidn permite la disposicidén
en campo © relleno sanitario. Las caracteristicas mas importantes
de estos sistemas de tratamiento son:

- Altos tiempos de retencién entre 20 y 80 dias.
~ Ocupan una gran extensién de terreno.
~ Su mantenimiento es limitado.

- Los lodos generados cuentan con cierto grado de estabilizacidn.

2.2.2.2. Lodos activados.

Los procesos conocidos genéricamente como lodos activados son
indudablemente los mis aplicados en el mundo. Su versatilidad y
criterios de diseffio bien definidos los han llevado a ser el
sistema de referencia para el tratamiento de aguas residuales
municipales.

En estos sistemas, los mil croorganismos crecen en una
suspensién lograda por la agitacidén relativamente vigorosa, creada
por los equipos de aeracidén.

Los procesos de lodos activados cuentan con un tanque de
aeracién en donde se llevan a cabo las reacciones biolégicas bajo
condiciones totalmente aercbias, y de un sedimentador secundario,
que separa la biomasa del agua tratada. Los microorganismos
sedimentados son recirculados hacia el tanque de aeracidn, con
objeto de mantener una concentracidén constante en éste. Con cierta
frecuencia se realizan purgas de biomasa, lo que constituye 1la

corriente de lodos de desecho.
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Entre las variantes de lodos activados, las mias empleadas son
‘la convencional o de flujo pistén, la completamente mezclada y la
aeracidn extendida. En menor medida se encuentran el
contacto—estabilizacién, la aeracidén por etapas, la =zanja de
oxidaclidn y la aeracidn con oxigeno puro.

Lodos activados convencionales ..~ El tanque c¢con aeracidn
presenta un flujo con tendencia al tipo pistédn, Para ello se
construyen tanques largos y estrechos, o inclusive varios tanques
en serie. La particularidad del procese es que existe un gradiente
de concentracién de sustrato, alta concentracidn en la zona de
entrada y baja concentracidén en la zona de salida. En teoria,
estas condiciones hacen que el reactor pistdén sea mas eficiente en
la remocidn de materia organica que un reactor completamente
mezclado, En la practica, la dificultad para lograr el flujo
pistén y la limitada capacidad de estos reactores para soportar
choques 2a la entrada, reduce las diferencias en cuanto a
ef{iciencias logradas por los dos tipos de reactores (pistdn y
completamente mezclado). Este procesc alcanza una eficiencia en la
remocidn de DBO entre 85 y 985 %.

Lodos activados completamente mezclados .-~ En este caso el
patrén de flujo en el reactor se acerca a la mezcla completa. Esto
implica que ne hay gradientes de concentracidén en el reactor y su
contenido es homogéneo e idéntico al agua de salida que se dirige
al sedimentador. Debido a lo anterior, esta variante puede recibir
choques organicos ya que su capacidad de dilucién es importante.
El sistema alcanza eficiencias en la remocidn de 'DBO del orden de

88 a 95 %.
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Aeracién extendida .- Esta variante es similar al reactor
completamente mezclado, sélo que los criterios de disefflo se
aplican con objeto de lograr largos tiempos de retencidén celular e
hidrdulica y relaciones sustrato/microorganismos bajas. Con esto
los microorganismos se encuentran en la fase enddgena, lo que
reduce la cantidad de lodos de desecho y aumenta su grado de
estabilizacidn. Este proceso se aplica a pequefios caudales de
aguas residuales, inferiores a 4000 nﬁ/dia. ya que los Lénques
tienen volumenes considerables. Generalmente estas plantas no
cuentan con sedimentador primario con objeto de simplificar el
manejo de lodos. Su eficiencia en la remocién de DBO es del orden
de 75 a 95 %,

Las caracteristicas principales de los sistemas de biomasa
suspendida son:

- Eficiencia en la remocidén de DBO de 85 a 95 %.

- Requieren de un sistema de aeracidn.

- Requieren de un sistema de sedimentacién y recirculacidn de
lodos.

- Los lodos generados deben ser estabilizados (digeridosd.

- Requieren una menor superficie que las lagunas.

- Los tiempos de retencién hidraulica son sustancialmente menores
que en lagunas.

Una representacién de los sistemas de lodos activados se

presenta en la figura 2.6.
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2.2.2.3. Procesos de biopelicula.

El concepto de biopelicula o pelicula biolégica fija
introduce modificaciones sustanciales a los procesos de biomasa
suspendida. Fundamentalmente. se logra un aumento en el tiempo de
retencién celular, sin recurrir a la recirculacidén de lodos, como
es el caso de los lodos activados, ademas se generan lodos c<on
buena sedimentabilidad. Por otra parte, 1la concentraciédn de
biomasa dentro del rector se incrementa considerablemente.

Los diferentes tipos de procesos de biopelicula aerobia se
pueden clasificar de acuerdec al tipo de soporte inerte que se
introduce a los reactores para que se adhieran los
microorganismos. Se tiene asf{ el lecho fijo (filtros percoladores
o biofiltrosd) y el lecho médvil., Entre estos tltimos se encuentra
el proceso de discos biolédgicos =1 biocdiscos y el lecho
fluidificado o expandido. Actualmente los mas utilizados son los
filtros percoladores y los biodiscos.

Estos procesos cuentan con un sedimentador secundario, con
ocbjeto de separar la biopelicula que se desprende del soporte.
Estos lodos son purgados en su totalidad y deben ser digeridos
antes de su evacuacién final.

Filtros percoladores .- Existen tres tipos de procesos
basados en un filtro percolador: de alta, media y baja tasa. La
clasificacidén se hace en funcién de la carga orgénica alimentada,
la carga organica por unidad de superficie ¥y la presencia de
recirculacidén. Los filtros percoladores son mas simples de operar
que los procesos de lodos activados. En un filt;ro biocldégico se

pueden presentar algunos problemas de olores y moscas. Esto es
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clerto sobre todo para los filtros de baja tasa.

El material de empaque puede ser piedra de rio de 2 a 8 cm.
de diamelro o material plastico. El material de empaque ideal debe
tener una alta relacidén Aareas/volumen, un coeficiente de wvacio
elevado, ser durable y de bajo costo.

Los filtros biolégicos de baja tasa pueden alcanzar
eficiencias en la remocién de DBO del 90 al 95 % y preducir un
efluente nitrificado, la carga maxima dque pueden manejar es de
0.32 Kg de DBO/madia. Los filtros de media y alta tasa tienen
eficiencias de 85 al 90 % y su efluente esta sélo parcialmente
nitrificado, la carga mAxima que pueden manejar es de 1.0 Kg de
DBO/m°d{a.

Discos bioldgicos .- Este proceso consiste de un tanque
longitudinal donde se aloja una serie de discos de material
plastico unidos entre si{ y sopertados en su centro por una flecha
de acero que corre a todo lo largo del conjunto. lLa flecha
transmite el movimiento de un equipo motoreductor. Los discos
estan sumergidos en un 40 % de su superficie, de manera que al
moverlos, la biopelicula entra en contacto con el agua residual y
con el aire en forma alternada. E)l agua tratada pasa después a un
sedimentador secundario, en donde se separa la biopelicula
desprendida, que constituye los lodos de purga del sistema y que
deben tratarse antes de su disposicidén final. El proceso no
requiere recirculacién y sus costos de operacidén son reducidos.

Por lo general se realizan arreglos de dos o tres tanques de

biodiscos conectados en serie, lo que lleva a altas eficiencias de

remocién de materia organica y a la nitrificacién del efluente.
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FIG. 2.7 Esquemas de los procesos de biopelicula.
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>Una representacién de los procesos de biopelicula se muestra en la

,figur;a 2. 7.

2.2.3. VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE LOS PROCESOS ANAEROBIO Y AEROBIO.

A continuacién se mencionan las ventajas y desventajas que
presentan los procesos anaerobio (segunda generaciénd y aerobio,
con el propositc de resaltar las cualidades y limitaciones de cada

uno de los sistemas.

2.2.3.1. Ventajas y desventajas del proceso aerobio.

Venta jas.

- Variedad de efluentes que pueden ser tratadoes.

- Estabilizacién mAs completa de nitrégeno, fésforo, y material
organico recalcitrante.

- Tiempo de arranque corto.

- Menor sensibilidad a algunos compuestos téxicos.

- Logran eficiencias de remocién de materia organica de 90 a 95 %.

- Remocidén de coliformes (lagunas).

Desventajas.

- Las cargas orginicas no pueden ser muy altas Caproximadamente
1.8 Kg de DQO/m’diad.

- Requieren dispositivos mecAnicos como aeradores, bombas, rastras
u otros aditamentos segun el tipo de tratamiento.

~ Requieren oxigeno o aire en cantidades relativamente altas
Cconsumidores de energiad.

- Requieren de mucho mantenimiento y cuidadosa operacidén Clodos



- Producen una alta cantidad de lodo residual Cel

2.2.3.2.
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activados).

cual debe ser

estabilizado, antes de ser evacuado).

Ventajas y desventajas del processc anaerobio.

VYentajas.

Cantidad muy reducida de lodos residuales (lo suficientemente
estables como para poder ser evacuados directamented.
Resisten la aplicacién de altas cargas organicas.

Produccidén de energfa en forma de metano (fuente de energia

térmicad.
Mucho menor requerimiento de energia.

Tratabilidad de ciertos compuestos que no se degradan facilmente

en los sistemas aercblos (ejemplo organocloradoes).

La actividad del lodo puede preservarse durante varios meses sin

alimentacién.

Bajo costo de operacidén y mantenimiento.

Desventa jas.

La eficiencia de remocidn es relativamente baja, de 78 a 85 %.

Presenta dificultades de remocién cuando el agua residual

contiene una alta concentracidn de sslidas suspendidos
dificilmente hidrolizables.

Tiempo de arranque demasiado lento (si no se cuenta con indculo

adecuadod.

Su efluente puede requerir un postratamiento, ya que conserva

cierto contenido de materia orgéanica.
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- Puede presentar problemas de olores.
~ No remueve coliformes.

Como puede observarse, las ventajas que ofrece el sistema
anaerobio son lo suficientemente atractivas, que hacen que sea
considerado como una alternativa confiable para el tratamiento de
aguas residuales. De cualquier forma, las caracteristicas de ambos
procesos pueden considerarse como complementarias, lo que lleva a
la unién anaerobia—aerobia a ser un sistema altamente eficiente

desde todos los puntos de vista.
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2. 3. ANTECEDENTES EXPERIMENTALES.

Se describiran brevemente los resul tados de las
investigaciones mAs recientes sobre el tratamiento de aguas
residuales similares a las de este trabajo mediante el uso de
sistemas bioldégicos anaerobios.

TABLA 2.1. Caracteristicas principales de las aguas de los

diferentes estudios.

ESTUDIO DQOt SST GRASAS pH
mg-1 mg-1 mg-1 mg-1
Vifilas M. (1989 »* 8600 2752 ———— 8.4
Vifias M. et al. (1990D * 8600 2752 —-——— 8.4
G. Metzner et al. C1990) 9500 2375 550 6.5-8.4
Este estudio (19915 * 7000 2000 990 8.4
S. Sayed et al. (1986> ¢ 1850 832 75 6.8-7.1
Ayda Luz Moya (1990) e 3200 350 150 7.6
M. C.Diaz Baez (1990 ¢ 4000 550 ——— 7.8

* Agua proveniente del mismo tipo de industria, similar a la
estudiada en este trabajo.

% Agua proveniente de rastros.

2.3.1. OPERACION Y OPTIMIZACION DE UN REACTOR FILTRO ANAEROBIO CON
RECIRCULACION PARA DIGESTION ANAEROBIA DE AGUA RESIDUAL DEL
PROCESADO DE DESECHOS DE RASTRO.

G. Metzner y U. Temper (19903

El experimento lo desarrollan en un reactor a escala real, en
una planta industrial que procesa aproximadamente 70 tonssdia de
desechos de rastro y cuyo producto final es harina animal y grasa.

Esta actividad produce agua de desecho en la cantidad de 84 m?dia
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c1.285 ma/ton de material procesado).

El pretratamiento del agua residual es llevado a cabo por dos
cadmaras separadoras de grasas y un tamiz de tambor para retener
particulas de sdélidos mayores a 0.6 mm En seguida el agua pasa
por un tanque homogenizador y a continuacidén el tratamiento
anaerobio se lleva a cabo en un reactor filtro anaerobio con
recirculacidén. El efluente de esta unidad es alimentado al reactor
de desnitrificacién y posteriormente es bombeado al tanque de
aeracidén de doble cascada modificado para operacién con aire, el
cual es suministrado por un aerador de 4 KW; existe una
recirculacién entre el tanque de aeracidén y el reactor de
desnitrificaciédn que corresponde a § veces el gasto alimentado. La
clarificacidn se lleva a cabo por dos sedimentadores.
CARACTERISTICAS DEL REACTOR ANAEROBIO.

El sistema anaerobic usado es un reactor filtro anaerobio con
recirculacién. El volumen de trabajo de la unidad anaerobia es de
82 m° con un lecho empacado de 77 m>. El lecho empacado consiste
de un llenado completo de tubo de PVC corrugade (material
Flocor-R, longitud de 25 a 30 mm, diametro externo de 35 mm,
diametro internoc de 30 mmd con una superficie especifica de 320
me o m Yy un coeficiente de vacio de 0,97.

El gasto de recirculacién por dia corresponde aproximadamente
a un 75 % del caudal de trabajo. La aplicacién del agua residual
se lleva a cabo por medio de un sistema de distribucidén colocado
en la parte superior del reactor. El agua residual por tratar pasa
a través del material de empaque y asciende, siendo descargada en
la parte superior del reactor por una canaleta de recoleccidén. El

biogas producide en el proceso sale del reactor por medio de una
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linea de gas; la temperatura del reactor es mantenida a 36°C I

2°.
Las condiciones de operacién para el reactor determinadas
experimentalmente en el laboratorio son:
-~ Carga volumétrica 8 Kg de DO mPdea.
~ Tiempo de retencién hidraulica CTRHY 27 hr.
~ Eliminacién de DQO 75 a 80 2.
FASE DE ARRANQUE
La etapa de arranque se operd de la siguiente manera:
- El reactor fue llenado con agua limpia, ajustando la temperatura
de operacidén por medio de un intercambiador de calor.
- Adicién del lodo de indculeo (lodo digerido), aproximadamente 20
ms. proveniente de una planta de tratamiento de aguas residuales
domésticas.
- Aproximadamente 3 semanas de operacién a cargas menores de 0.5
Kg/mspor dia.
~ Incremento moderado de la carga de alimentacidén, hasta llegar a
la carga de alimentacidén.
La duracidn de la fase completa de arranque tuve una duracidén de 6
meses.
RESULTADOS DE OPERACION DEL. REACTOR ANAEROBIO.
Los resul tados obtenidos de remocidén de IXXO fueron de 75 a BO
% con una carga de diseffjo de 8 Kg de DQO/madia con un tiempo de
retencidn hidraulica CTRHD de 27 h. se alcanzd una carga maxima de
12 Kg de DQO/madia. la cual corresponde a 180 % del valor de
disefo, obteniéndose buenos resultados de degradacidén,
observaAndose una linearidad en la remocidén en este intervalo de

carga. El reactor fue operado durante un tiempo de 4 dias, a una
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carga de aproximadamente 20 Kg de DQO/madia (250“ %. del valor de
disefiod). Esta sobrecarga causé una reducciéﬁ en la Vefircienci;a de
degradacidén de DQO hasta un 60 %.

PRODUCCION DE GAS

Dependiendo de la cantidad de DQO alimentada y el grado de
degradacién, se logré una producidn de 130 a 220 m® de biogas por
dia a las condiciones de diseffo €1.6 a 2.7 m  de biogés/ma de
volumen de reactor por diad, lo que representa una i:roduccién de
biogas cT=38°C y P=1 atmd de 0.3 a 0.4 mB/Kg de DQO eliminado; con
un contenido de metano de 8 a 87 % . Tomando en cuenta una
eliminacidn de DQO de &00 Kg por dia como un promedico anual se
obtendri& una produccién de metano de aproximadamente 150 m’ dia.
CALIDAD DEL. EFLUENTE ANAEROBIO

El efluente del reactor es ligeramente turbio y un poco
obscuro, su olor es aceptable; el valor de pH se encuentra entre
los valores de 7.5 y 8.

El postratamiento se llevd a cabo por un reactor
desnitrificador (120 ma). 2 tanques de aeraciédn (B7 m e w
pasando por ultimo por 2 clarificadores (18 m® c/ud donde la
relacidén de recirculacidén de lodo varia entre 100 y 300 %,
obteniéndose de aqui el efluente final.

El postratamiento se empled para tratar la materia organica
que no fue removida durante la digestién anaerobia, obteniéndose
con esto las caracteristicas finales de descarga asi como para
eliminar el nitrdégeno amoniacal.

CONCLUSIONES.
~ La eficiencia total del sistema para los rangos de DQO manejados

fue de 97 — 98 % en general.
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~ Hubo necesidad de adicionar nquie'n‘tés_'a_la alimentacidén (P> y
trazas de elementos. 7 o

- No se realizé correccidén de pH.

~ No hubo problemas con respecto a la acumulacién de lodos en el
fondo del reactor.

La concentracidén de amoniaco en el efluente del reactor es
aproximadamente de 8 % superior en comparacién con la
concentracién de alimentacidén. Por lo que se puede decir que la
formacién de amoniaco durante la digestién anaerobia de los
compuestos orgénicos, excede su fijacidn a traves de la formacién

de biomasa.

2.3.2. TRATAMIENTO DE UN AGUA RESIDUAL DE UNA INDUSTRIA DE
FABRICACION DE PROTEINA A PARTIR DE RESIDUO DE FRIGORIFICOS Y
MATADEROS.

Ing. Q. Marfia VifRas (1889)

OPERACION Y RESULTADOS.

Se realizaron 2 experiencias en funcionamiento continuc en
reactores UASB de 11 lts a 30°C con distintos inéculos.

Durante la primera experiencia se obtuvieron las cargas

maximas, con los siguientes resultados:

Carga alcanzada 28 Kg de DQO/madi a.
Tiempo de retencidén hidraulica CTRHD 12 hrs.

Eficiencia de remocidén de DQO 70 %

Produccién de metano 0.20 ms/kg DQO rem.

Tiempo de arranque 20 semanas
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Ya que la industria contaba con un reactor construido y el
tiempo de retencién podia ser mayor, se estudié otra forma de
operacidn adecuada al volumen del reactor existente y al caudal.
Ademas, en los reactores UASB existia acumulacién de DQO debida a

la retencién fisica de los sélidos suspendidos, lo cual producia

un comportamiento inestable en el reactor a cargas altas.

Por lo anterior, una segunda experiencia fue llevada a cabo
comparando un reactor intermitente con un reactor continue UASRB.

El reactor intermitente fue alimentado durante dos horas al dia y

recirculade & horas al dia, dejando los fines de semana sin

alimentar. Esta forma de operacidédn permitia adecuarse al

funciomamiento de la industria. Las experiencias se realizaron a

20°c Y los resultados fueron:

Parametro Reactor continuo Reactor intermitente
Carga CKg/m diad 5 5
T.R.H. (diasd =4 a2
Eficiencia en
remocidén de DQO CO =le] 86
Prod. metano
CKg CH4 KgDQOrem 0.15 0.32
Tiempo de arranque i2 iz

Csemanas)

La operacidén intermitente del reactor permitid la
biodegradacién de los sélides Yy me jorar la estabilidad,
produciende para la misma eficiencia y carga, mayor cantidad de

metano que el reactor continuo UASB.
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2.3.3. TRATAMIENTO DE AGUA DE DkESECHO‘ ?ROTEI CA EN >RF_‘ACTORES UASB
EN CONTINUO E INTERMITENTE.

Vifflas M., Galain C., L&is M. €19900

Se realizé un estudio comparative de reactores UASB e
intermitente para detrminar la tratabilidad de aguas residuales
protéicas con DQU de 10000 mg-l y un alto contenido de sdélidos
suspendidos (35-85 % de la DQO totald. El agua residual proviene
de una Industria de alimento protéico para animales, donde la
materia prima son desechos de matadero.

MATERIAL Y METODO.

Se utilizaron tres reactores UASB de 11 litros, inoculados
con lodo de digestor rural, laguna anaercbia y una mezcla de
ambos. La actividad metanogénica fue 0,014, 0.0680 y 0.04 gr de
CHe-DQQ/grsSSVY.dia respectivamente. En todos los casos se alimentéd
con un volumen de & litros de lodo con un contenido de SSV de § %.

El reactor inoculado con lodo de digestor rural Cexperimento
A) se operd durante 12 semanas. El reactor inoculado con lodo de
lagunas anaerobias Cexperimento B) se operd durante 30 semanas.
Ambos experimentos se mantuvieron a una tempratura de 30°%C.

El reactor inoculado con una mezcla de ambos lodos
inicialmente se operd en continuo durante 12 semanas (experimento
. Posteriormente, la operacidén del reactor se modificsd,
alimentando por espacio de dos horas y reciclando por seis horas
al dfia, dejando sin alimentar leos fines de semana. A estas
condiciones el reactor operd por un espacio de 13 semanas
Cexperimento D). Ambos experimentos (C y D) se mantuvieron a una

temperatura de 18°C.
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A los reactores >les‘;‘ ~‘ fu:e"‘ ,égheéada una 'solpcién de
micronutrientes. '
RESULTADOS,

En los experimentos (CAD,CC) ¥ las 13 primeras semanas del
experimento (B>, los reactores operaron con cargas de S Kg de
DQO/msdia. mostrando un comportamiento similar, con una remocidén
de DQO de 80 % y una produccidn de metano de 0.14-0.1S5 mSCH4/Kg de
QO removido.

La concentracidn promedio de metano en el biogas fue de 79 %
en el experimento CAY y 76 X% en el experimento CCD.

En todos los experimentos la DQO acumulada en el reactor fue
equivalente a los sdélidos suspendidos en la alimentacidn. Por 1lo
que se puede pensar que la acumulacién de DQO se debe a la
retencidn fisica de los sdélidos suspendidos en el lecho de lodos.

Para el experimente (B), a carga de 30 Kg de DQo-mdia se
obtuvoe una remocidn de 65 a 70 % de DQO y una produccién de metanco
de 0.20 m3CH4/Kg de DQO removida. La concentracién de metano en el
biogas fue de 81 %,

En el experimento (B), se ildentifican 2 periodos diferentes
en el comportamiento del reactor. En las primeras 15 semanas la
DQO de los sélidos suspendidos en la alimentacidn representd un 33
% de la DQO total. En la semana 15, cuando la carga fue de 18 Kg
de DQO/msdia, una evacuacidén parci.al de lodos mostraron granulos
macroscépicos en el fondo del reactor.

Para la semana 16 los sdlidos en la DQO alimentada decrecen a
un valor de 13 %. El reactor intermitente Cexperimento DD procesd
una carga diaria equivalente a la que se procesa en Jlos

experimentos en continuo CAD,CC) y en las 13 primeras semanas del
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experimento C(B). Se obtuvo una rerﬁocién de DQO del 80 % y una
produccién de metano de 0.32 mSCH4/Kg de DQO removido. La
concentracién de metano en el biogas fue de 76 %. Las cargas y
tiempos de retencidén hidraulica se calcularon de acuerdo a la
alimentacién semanal.

La tabla 2.2 muestra la forma de operacién de los reactores,

asi como un resumen de los resultados obtenidos.

TABLA 2.2. Operacidn y resumen de resultados obtenidos en los

reactores anaerobios.

Experimento CAD B [fon] cDd CB)
Semana 12 13 12 12 19-29
Temp. °C 30 30 18 i8 30

Kg de DQO/m’dfa S s s.3 5.3 26
TRH Cdfasd 0. 45 0.85 1.08 2.3 0.53
% de DQO removida 86 88 S1 84 82

% SS DQO/DQO 55 33 17 19 13

% CHa4DQO/DQO rem. t 43 67 79 110 35

% CH«DQO/DQO rem.sol. 103 o1 100 122 75
SS-DQO influente. (gd 760 639 437 250 3016
DO acummul ada. <gd 769 619 513 ] 5655

Nota: En algunas experiencias se trabajé con aguas diluidas.

CONCLUSIONES.

De los resultados obtenidos de los experimentos CA), CCO y
del primer periocdo del experimento (B) se concluye que el DQO
acumulado es equivalente a la alimentacién de DQO de sélidos
suspendidos y el metano producido se debe a la DQO soluble
removida.

En el segundo periodo del experimento (B), después de la

granulacién, la acumulacién de la DQO de los sélidos suspendidos
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de entrada es alta, y la produccién de metano decrece a 70 % del
DQO soluble removido.

La operacidén intermitente permitiéd la biodegradacidén de la
materia organica acumulada y conversién practicamente total de
ésta a metano para las mismas cargas, con una similar eficiencia a

la operacidn en continuo.

2.3.4. TRATAMIENTO ANAEROBIO DE AGUAS RESIDUALES DE MATADERO,
MEDIANTE EL USO DE UN REACTOR DE LODO GRANULAR UASB.

Sameh Sayed, Lies‘van Campen y Gatze Lettinga (19860

®Este efluente no es del mismo tipo del utilizado en el
presente trabajo, pero algunas de sus caracteristicas lo hacen en
cierta forma semejante.
DESCRIPCION DEL EXPERIMENTO

El experimento describe principalmente lo referente a dos
reactores idénticos UASB operados en paralelo a dos temperaturas
diferentes de proceso. El reactor A, a una temperatura de 30°C Y
el reactor B, a una temperatura de 20°C. La temperatura de

operacién de 20°C fue seleccionada ya que es la temperatura a la

cual el agua residual es descargada. Ambos reactores fueron
operados bajo condiciones semicontinuas: alimentacién continua
durante las 24 Hrs de lunes a viernes, combinados con

interrupcién de alimentacién los fines de semana.

La alimentacién fue introducida en el fondo del reactor para
forzar al agua residual a ascender a traves del lecho de lodos
presente en la parte inferior del reactor; ambos reactores cuentan

con un volumen total de 33.5 1 y un diametro interno de 0.19 m y
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una altura de 1.30 m. El reactor se equipd con un juego de piezas
estimulantes de un flujo radial C(cuya funcién fue el proporcionar
una buena distribucién del agua en la cama de lodod. Con el
propésito de prevenir choques de carga, se le adaptd un mezclador
mecanico el cual fue intermitente, generalmente en intervalos de
15 minutos de 20 - 40 revoluciones por minuto. La razén de poner
al minimo la agitacidén mecanica fue que se considerd que las altas
intensidades de mezclado son per judiciales para la estabilidad del
lodo. El mezclado natural causado por la producciédn de biocgias fue
suficiente, no siendo necesario el uso obligado del agitador.

Ambos reactores se equiparon en la parte superior con un
equipo separador de gas-liquido-sdlido, para separar y recolectar
el bicgas producido. La instalacién de tanques homogenizadores de
100 1 proporcionaron una suficlente capacidad de almacenamiento,
asegurando de esta manera la concentracién uniforme de la
alimentacidén durante las 24 horas. El agua residual en el tanque
homogenizador fue agitada continuamente.

El experimento se interrumpidé durante las semanas 4 y 5 para
el reactor A C30°C) y durante la semana 17 para el reactor B
¢20°c.
CARACTERISTICAS DEL AGUA RESIDUAL

El agua residual de las areas de matadero y de los cuartos de
subproductos se recolectd después de pasar un tamiz instalado para
separar particulas dispersas mayores de 1 mm De los
contaminantes, 40 -~ B0 % estidn presentes como insolubles y

particulas de materia suspendida poco biodegradable.
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L.ODO DE INOCULO.

El lodo de inéculo usado en el experimento fue un lodo
cultivado en agua residual de remolacha de azucar; los sdélidos
suspendidos totales contenidos en el lodo fueron de 10.2 % y el
contenido de sdélidos suspendidos wvolatiles fue de 8.5 % ; se
inocularon 2 reactores con un volumen de 12 1litros de lodo
granul ar.

RESULTADOS

Los resul tados experimentales se obtuvi eron a varias
condiciones de carga aplicadas. Ambos reactores fueron arrancados
con una carga inicial de 3 Kg de DQO/mgdia Y a un tiempo de
retenciédn hidraulica de 10 hrs. Después de que se logrd una
operacidn estable, se aumentd paulatinamente la carga. Ambos
reactores se desarrollaron totalmente a satisfaccidn en 1la
remocidédn de la fraccién de DQO socluble, hasta una carga de
alimentacion de 19 Kg de DQO/madia y TRH=1.7 hrs a 30°¢C Yy 11 Kg
de DQO/msdia. y TRH=S5.85 hrs a 20°C con una eficiencia de remocién
de DQO soluble de 85 y 80 % respectivamente.

La eficiencia promedio de tratamiento de la fraccidén soluble
de DQO para ambos reactores fue de 85 % ;con respecto a la DQO
total, en el reactor A C30°C) se desarrolléd mejor la remocidn que
en el reactor B (20°C). Sin embargo, para ambos sistemas la
eficiencia de remocidén basada en la DQO total es
significativamente pequefia (55 % con respecto a la eficiencia de
la DQO soluble. La poca eficiencia de la DXQO total se debe a la

pobre remocién de particulas de sélidos suspendidos €46 %.
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PRODUCCION DE GAS

Se establecid wuna relacidn lineal entre la produccidén de

biogas y la carga organica aplicada a condiciones bajas de carga

para ambos ractores; a valores maximos de 11 y 7 Kg de DQO/m>ds a

para los procesos a temperatura de 30 y ao°c respectivamente se

observé una conversidn de DQO a metano del 47 %.

A cargas mayocres de 11 y 7 Kg de DQO/madia para temperaturas

de proceso de 30 vy 20°¢c respectivamente, la conversiédn de la DQO

del influente a metano disminuye y comienza a decaer en los rangos

de 15-16 Kg de DQO/mds a y de 8~9 Kg de DQO/msdia para 30 y 20°C
respectivamente.
Bajo condiciones Sptimas de carga, la mayor parte de la DQO

soluble removida es convertida a biogas en un promedio de 87 %

para cargas por debajo de 12 Kg de DQO-mPdia €30 Yy de 82 % para

cargas por debajo de 8 Kg de DQO/madi.a 20,
oo

La proporcidn de

removida convertida a metano decrese rapidamente a altas

cargas.

DISCUSION

Se encontrd un deterioro muy marcado en la eficiencia del

sistema para convertir los contaminantes removidos a metano bajo

altas condiciocnes de carga. Una imposicidén preolongada de éstas,

por un largo periodo, es acompafiado por una alta acumulacidn de

sustrato insoluble lentamente biocdegradable en la cama de lodos. A

su debido tiempo esto resultaria en una deterioracidn casi

completa de la actividad metanogénica.

La interrupcidén de alimentacidén durante los fines de semana

es aprovechada para la licuefaccidn y digestién de las particulas

cle sélidos

suspendidos (como pueden ser los floculentos,



49

coloidales  adsorbidos .y materia solubled, lo que permite la
posibilidad de operar cargas altas de DQO durante la semana.
Resul tados obtenidos muestran que aproximadamente 2 o 3 dias de
parada del reactor son necesarios para que el 70 % del sustrato
acumul ado sea convertido en biogas a 30°C; si se considera un
mayor tiempo de parada, ésto implica una temperatura operacional
de 20°C Yy un tiempo de 7 dias, para que el sustrato acumulado sea
digerido y convertido en biogas.

Con base en esta investigacién, se recomienda una carga
maxima de DQO para el reactor UASB de 11 Kg de DQO/mgdia a 30°% y

7 Kg de DQO-m’dia a 20°C.

2.3.5. COMPORTAMIENTO DE UNA DESCARGA DE AGUA RESIDUAL DE MATADERO
MEDI ANTE EL. TRATAMI ENTO ANAEROBICO UASB-FILTRO ANAEROBICO.

Ing. Ayda Luz Moya Moreno (18900

El experimento se desarrolld con un reactor UASB, y un filtro
anaerébico, los cuales se alimentaron continuamente; los reactores
fueron operados a tiempos de retencidn hidraulica de 24, 12, 8, ©
Y 4 horas. Los digestores se inocularon con lodo granular extraido
del fonde de la laguna donde son descargados los desechos
provenientes del rastro, el cual ocupd el 40 2% del volumen de los
reactores, 108 1 en el UASB y 140 1 en el filtro anaerdbico.

El reactor UASB se construyd en forma cilindrica con una
altura de 3.80 m, diimetro de 0.30 m y un volumen de O.270 ms; a
lo largo del reactor se colocaron 3 puntos de mue#t.reo.

El filtro utilizado se construyd en forma cilindrica con una

altura de 2.0 m, didmetro de 0.50 m y un volumen de O.382 ms; el
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medio filtrante fue constituido por anillos de plastico de tuberia
de PYC de 2 pulgadas de diametro y 10 cm de largo; el coeficiente

devacic obtenido para este modelo fue de 0.98.

RESULTADOS

Se consiguieron remociones de mas del 60 % de sdlidos y
grasas utilizando la laguna del matadero como sistema de
pretratamiento. Durante esta etapa, el valor de pH y alcalinidad
se incrementaron por el N-NH¢’ formado durante la descomposicidén
de la sangre y estiercol.

Los mejores resultados de los ensayos con los reactor UASB y
filtro anaerdébico, se consiguieron a un tiempo de retencién
hidraulica de 24 horas, lograndose remociones de 78 a 80 % en la
DBO ¥y la DQXO; mientras que a tiempos de 6 y 8 horas, se obtuvieron
valores mencres del 60 2% en la remocidn de estos parametros. Una
minima remocién de sélidos totales se observéd para todos los
tiempos de retencidén estudiados, obteniéndose valores inferiores
al 10 %. Factor determinante fue el hecho de que la gran cantidad
de sélidos presentes en el agua residual, se removid durante el
pretratamiento. Los sélidos suspendidos que no fueron eliminados
en el pretratamiento, se removieron en un 70 % a 24 horas de
retencidn, tanto en el filtro como en el UASB, notandose una
considerable disminucidn de la eficiencia a los demas tiempos de
retencidén estudiados.

La remocién de la turbiedad fue proporcional a la de los
s6lidos suspendidos, notaAndose que a medida que ge incrementaban
los tiempos de residencia, se lograban mejores eficiencias en la

remocidén de éstos parametros.
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2.3.6. TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES DE MATADEROC MEDIANTE
REACTORES ANAEROBIOS DE LECHO EMPACADO.

Maria Consuelo Diaz-Baez (1990)

Los reactores presentan como caracteristicas principales:
Reactor CA> Reactor CBD

V. datil CLD 5.4 5.3
Area total soporte Cm® 0. 744 0.723
Coeficiente de vacio 0. 83 0.83

SELECION DEL SOPORTE.

Inicialmante se empacaron dos columnas, una con esferas de
ebonita y otra con anillos plasticos, v se compard el
comportamiento de ambas columnas en el tratamiento de un agua
residual de rastro, obteniendose los mejores resultados tanto en
la remocidén de DQO (6.4 % mayor) como en la producecidédn de gas (S5
contra 81.7 mlCHerdiad en la columna empacada con anillos
plasticos, por lo que fué el soporte utilizado en la
experimentacidén.

INOCULACION Y ARRANQUE DE LAS COLUMNAS

Las columnas fueron inoculadas con lodos del sedimentador
secundario de una planta de lodos activados. Se llenaron 2/3 del
volumen de cada columna con el indculo y el volumen restante se
completd con agua doméstica. Después de 48 hrs, se inicid la
alimentacidén continua de las columnas con una mezcla de agua
residual doméstica y de mataderos en una relacidn 1:1.

La alimentacidén con agua de matadero (100 %0 se inicid el dia
43 con una carga volumétrica de 1.4 Kg de DQO/msdia.

Los incrementos de carga oscilaron entre 1.5 y 4.2 Kg de

DQO/madia con tiempos de retencién hidraulica de 2 y 1.3 dias.
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Las temperaturas de operacién fueron: :15. 20, 25, 30, 35°C;
al igual que en 1la etapa anterior 1la evaluacidn se realizé
mediante la determinaciédn de la eficiencia de remocidn de DQO,
SST, produccién de gas y estabilidad del sistema.

RESULTADOS.
OPERACION A TEMPERATURA AMBIENTE.

La operacién de los reactores operados a temperatura ambiente
se inicid con una carga de 1.5 Kg de DRO/mdia, cuyas eficiencias
iniciales de remocidén de DXQO fueron relativamente bajas, 37 y 38 %
con una produccién de gas de 1.5 l/dia. Con la estabilizacién del
sistema, la eficiencia aumenta a 80 % y los parametros como AGV,
pH ¥y produccién de gas permanecen estables. La produccidn de gas
presenta un incremento paulatino con la estabilizacién.

OPERACION A DIFERENTES TEMPERATURAS.

Los reactores se operaron por un periodo de 2 semanas para
cada una de las diferentes temperaturas obteniéndose los
siguientes resultados:

- A 35°C la produccién de gas es mas alta y la remocién de DQO es
mucho mayor que a las otras temperaturas de operacidn; sin
embargo, la remocién de DQO alcanzada (60 2D es sélo un 10 % mayor
que la obtenida a temperatura ambiente.

-~ La operacién de los reactores bajo condiciones de sobrecarga
organica, mostré que a 35°C los reactores presentan una mayor
estabilidad asf{ come una rapida recuperaciéon. Esto no ocurre a
bajas temperaturas, ya que la oscilacién de los parametros
operacionales es mucho mis drastica.

Comparativamente, la remocidn de SST es baja a 35°C €60 %0 Y

maxima a as°c. en la cual se logran valores de 65 %.
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Aparentemente, a bajas temperaturas hay una mayor  tendencia a la

retencidén de sdlidos.
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3. ARREGLO EXPERIMENTAL Y TECNICAS ANALITICAS.

3.1. ARREGLO EXPERIMENTAL.

Para llevar a cabo las pruebas de tratabilidad biocldgica del
agua residual que desxcarga la industria productora de harinas, se
utilizd un sistema combinado, el cual fue integrado por un reactor
anaerobio de tipo UASB-hibrido (Lecho de lodos de flujo ascendenie
y filtro anpaerbiod, como parte primaria del tratamiento, seguido
de un reactor aerobio como postratamiento. El reactor aerocbio
utilizado fue una celda simulador del sistema de lodos activados
Cltanque de aeracidn mas tanque sedimentadord. La combinacidén de
los dos sistemas fue necesaria, Ya que se considerd que con sélo
uno de los procesos de tratamiento, noe era suficiente para
entregar un efluente de calidad apropiada para cumplir con las

condiclones particulares de descarga fijadas por SEDUE.

3.1.1. REACTOR UASB-HIBRIDO.

El reactor cuenta con un volumen Gtil de operacidén de 12.76
litros; fue construido con tubo de acrilico de aproximadamente 3
mm de espesor, con un didmetro internc de 10 em (4 pulgadasd y una
altura de 1.9 metros, Sus extremos fueron sellados con tapones de
hule, a los cuales se les hicieron adaptaciones, tanto para la

entrada del agua residual Ctapdn inferior) como para la salida del

agua tratada y del biogas producido en el reactor Ctapédn

superior),
En la parte superior se instalé un sistema de separacion

solido-liquido~gas a partir de un embudo de plastico; y una placa

de plastico adherida a un tubo de PVC de 1 pulgada de diimetro. A
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3. ARREGLO EXPERIMENTAL Y TECNICAS ANALITICAS.

3.1. ARREGLO EXPERIMENTAL.

Para llevar a cabo las pruebas de tratabilidad biolégica del
agua residual que descarga la industria productora de harinas, se
utilizé un sistema combinado, el cual fue integrado por un reactor
anaerobio de tipo UASB-hibrido C(Lecho de lodos de flujo ascendente
y filtro anaerbio), como parte primaria del tratamiento, seguido
de un reactor aerobioc como postratamiento. El reactor aerobio
utilizado fue una celda simulador del sistema de lodos activados
Ctanque de aeracién mas tanque sedimentador). La combinacién de
los dos sistemas fue necesaria, ya que se considerd que con sdlo
uno de los procesos de tratamiente, no era suficiente para
entregar un efluente de calidad apropiada para cumplir con las

condiciones particulares de descarga fijadas por SEDUE.

3.1.1. REACTOR UASB-HIBRIDO.

El reactor cuenta con un volumen UGtil de operacién de 12.76
litros; fue construido con tube de acri{lico de aproximadamente 3
mm de espesor, con un didmetro interno de 10 cm (4 pulgadas) y una
altura de 1.9 metros. Sus extremos fueron sellados con tapones de
hule, a los cuales se les hicieron adaptaciones, tanto para la
entrada del agua residual Ctapdén inferiord como para la salida del
agua tratada y del biogas producido en el reactor Ctapédn
superior).

En la parte superior se instalé un sistema de separacidn
sélido-liquido-gas a partir de un embudo de plastico; y una placa

de plastico adherida a un tubo de PVC de 1 pulgada de diametro. A
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lo largo del reactor se colocaron 4 puntos de muestreo, tres de
los cuales se destinaron para la zona empacada espaciados a
intervalos de 18 cm entre si, con el objeto de determinar 1la

capacidad de remocidén en este sitio; el cuarto punto de muestreoc

se colocd a nivel de la cama de lodos con el fin de utilizarlo,

ya
sea como punto de drenado o bien para recirculacidn de los lodos.
Una representacidédn esquématica del reactor se presenta en la

figura 3.1.

El material de empaque o soporte para la formacién de la
biopelicula microbiana fue constituido por anillos pall de
plastico Chidronyl Hy-Contact) de 3.8 cm; el total de anillos
requeridos fue de 36, sostenidos por unas barras de acrilico en
sus partes superior e inferior para evitar su flotacién. Los
anillos proporcionaron un area de soporte de 0.10 m?, ocupando una

altura de 36 cm.

La alimentacién del agua residual se realizdé, por la parte
inferior, mediante el uso de una bomba peristaltica Masterflex
Cole-Parmer. La experimentacién se llevdé a cabo en un cuarto de

temperatura controlada a 35°¢. .

Al reactor anaerobio se le adaptd un sistema para 1la
cuantificacién del biogas producido; el sistema consistié en dos
columnas de vidrio que operan por desplazamiento de agua. Para el

registro de biogis producido, se adapté a la columna un contador

eléctrico por impulsos (Veiga et al.., 19883,
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3.1.2. REACTOR AEROBIO.

La celda wutilizada como simulador del sistema de lodos
activados, tiene un volumen total de 11.6 litros y se construyd
con placas de acrilico de 3 mm de espesor. La celda se encuentra
dividida en dos partes por una mampara; una corresponde al tanque
de aeracidn con un volumen de 7.2 litres, la otra parte
corresponde al sedimentador, con un volumen de 4.4 litros. Para la
alimentacidén del reactor se utilizé una bomba peristaltica
Masterflex Cole-Parmer . La aeracién y agitacidn se realizé con
aire comprimido, por medio de un difusor de aire del tipo pecera.
El sistema se mantuve a condiciones de temperatura ambiente. La
figura 3.2 muestra un esquema del sistema de lodos activados

utilizado.

3.1.3. INOCULACION.

La inoculacidén del reactor anaerobio se realizé con 8.0 lts
de lodos activados adaptados en anaerobiosis, provenientes de otro
estudio, generados a partir de lodos de purga de la planta de
tratamiento de aguas residuales de la UNAM. La caracteristicas del

lodo de indculo se muestran en la tabla 3.1.

TABLA 3.1. Caracteristicas del lodo de indculo.

SST SSF Ssv Vel . sed. IvL
mg-1 mg-1 mg-Ll m-h ml/gr
5822 1745 4054 1.538 67.9

La inoculacidn del reactor aerobio se realizé con S 1lts.

(diluidos) de lodos de purga, provenientes del sistema de lodos
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FIG. 3.2 Esquema del sistema de lodos activados.
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activaydjos' de la . planta de tratamiento ‘de’'’aguas residuales de

Ciudad Universi Lkar"i a.

3.1.4. CARACTERISTICAS DEL AGUA DE DESECHO.

La alimentacién empleada consisti.t.‘.: de wuna mezcla de las
diferentes corrientes de agua residual provenientes del proceso de
fabricacidn de harinas para alimentaciédn animal a partir de
desechos de rastro. La mezcla consistié de agua de digestores en
un 46 %4, aulocclaves en un 14 %, y lavado de gases en un 40 %. Los
efluentes fueron muestreados directamente de la planta productora
de harinas, excepto el de lavado de gases, que fue simulado
mediante el uso de agua de la llave. Para el agua de autoclaves se
emplearon las purgas producidas en el procesamiento de cuernos y
pezufias, agua de desorille Cpiel) y agua de hueso en la proporcién
de 62 %, 17 % y 21 % respectivamente.

El agua puede presentar caracteristicas variables debido a la
variacién del tipo de desechos procesados por ésta industria. La
tabla 3.2 presenta una caracterizacién de las aguas que componen

la mezcla de alimentacidn al reactor.
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TABLA 3.2. Caracterizacidén de las aguas que componen la

mezcla de alimentacidn.

PARAMETROS P. Y C. DESOR. HUESO DI GEST. ALIMENT,
pH 7.78 5,73 5. 78 8.94 9.35
ALC. 1680 210 s32 3300 3428
oL 24440 11779 56923 4345 7000
DQOs 12444 o111 31384 3082 3500
ST 25276 20876 71048 125 8000
STF s220 12348 34788 a5 4000
stV 17056 ss28 36280 S0 4000
ssT 8960 1820 20560 50 2000
sSF 2260 430 4260 20 500
ssv 6700 1180 16300 30 1500
GRASAS 1607 354 13432 18 ago
CONDUC, 16640 34840 28600 3800 8800
N-NH% 906 S80 58 “us 406
N-ORG. 8490 8461 a7 35 271
s0% 3854 6141 15270 8 2200
POL —— ——— —_— — 13

P. y C.=Pezuflas ¥y cuernos, DESOR.=Desorille, DIGEST.=Digestores,
ALC. =Alcalinidad, CONDUC. =Conduectividad, ALIMENT. =Mezcla de
alimentacion.

Nota: Concentraciones en mgsl, excepto pH, alcalinidad (mgCaCO3~1>

vy conductividad (pmhosscmd.

3.2. TECNICAS ANALITICAS.

Las técnicas empl eadas en la caracterizacidén de los
diferentes efluentes provenientes del proceso de elaboracidn de
harinas y para el seguimiento del comportamiento de los reactores,
fueron las establecidas en el Standard Methods CAPHA, 198@. A

continuacidén se describen brevemente cada una de ellas.
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- pH (potencial de hidrdégenod: Su medicién se realizé por el
método potenciométrico, con el wuso de un electrode combinado
calibrado a pH 7 ¥ 4 con soluciones estandarizadas.

~ Alcalinidad: Esta es funcién del contenido de bicarbonatos y
carbonatos . Se determind mediante titulacién potenciométrica con
H2SO«4 previamente normalizado en O.05 N; el punto de referencia se
situé en un pH de 4. 3.

- Sulfatos: Se determinaron por el méltodo gravimétrico con
ignicién de residuo a 800°C.

-~ Oxigeno disuelto: Su determinacidén se realizé por el método
potenciométrico, mediante el uso de un electrodo para medir
oxigeno disuelto marca Orion.

- Sdlidos totales: Son el material que queda en un recipiente
después de la evaporacidén de una muestra de agua, a una
temperatura de 103°C. Se utilizé el método gravimétrico para su
determinacidn.

- So6lidos totales volatiles: Es una manera rapida de medir 1la
materia organica presente en el agua. Se utilizd el método
’gravimétrico de ignicidn de residuoc a 550°C.

- S&lidos totales fijos: Estos comprenden todo el material inerte
Ccenizas) presente en el agua. Es la diferencia entre los sdélidos
totales ¥y los sélidos totales volatiles.

~ Sélidos suspendidos: Es 1la materia que se encuentra en
suspensién y que puede ser separada de una muestra de agua
mediante el uso de papel filtro. Se utilizd el método gravimétrico
con el uso de papel filtro Whatman GF/A. Al igual que los sélidos
totales, la determinacién en sus tres formas (SST, SSV, SSF) se

realizé con la técnica de secado a 103°C e ignicién de residuo- a
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550°C.
- Demanda quimica de oxigeno (DQO): Se utiliza para medir 1la
cantidad de materia organica. Se utilizé la técnica de micro-DQO,
en tubos de ensaye con tapdn con sello de tefldn.
-~ Demanda bioldgica de oxigeno C(DBOs): Se usa para determinar la
materia organica biodegradable por via aerobia durante S dias de
incubacién a 20°C.
— Grasas y aceites: Se determinaron por la técnica de extraccién
por reflujo en un equipo soxhlet y destilacién del solvente
Chexanod.
~ Produccidn de gas: Se cuantificd por medio del uso de dos
columnas de vidrio comunicadas por un sifén que operan por
desplazamiento de agua, donde el registro de biogas producido se
realiza mediante la adaptacién de un contador eléctrico por
impulsos (Veiga et al., 1988). Para determinar la composicién del
gas se utilizd un cromatédgrafo de gases Fisher modelo 1200 con
detector de conductividad térmica y columna porapak Q.
- Determinacidn de metales: Se aplicd el método de
espectrofotometria de absorcidn atémica, previa digestidén de la
muestra con A4Acido nitrico y perclérico por 12 horas. El andlisis
se realizé con el equipo Perkin-Elmer modelo 1100 B y una curva de
calibracién con soluciones de concentracién conocida para cada uno
de los elementos por determinar.
- Conductividad: Se midié con un conductimetro marca Perkin-Elmer.
~ Acidos grasos volatiles CAGVD: Para su cuantificacidén se utilizd
un cromatégrafo de gases con detector de ionizacién de flama marca
SR1 8610. La columna fue de silice fundido 0.53 mm con superox-Fa.

— Nitrégeno total C(NTK): Se determind en un inicio por el método
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de Nessler previa digestién. Se realizaron lecturas colorimétricas
en un espectrofotémetro C(Perkin Elmer A3B) a una longitud de onda
de 460 nm.

~ Nitrdégeno amoniacal CN-NH<"D>: Se determiné en un inicio por el
método de Nessler. Se realizaron lecturas colorimétricas en un
espectrofotédmetroe (Perkin Elmer A3B) a una longitud de onda de
460 nm.

El método de Nessler fue sustituido por el método Kjeldal
semimicro. Se usé un digestor y una unidad de destilacién rapida
LABCONCO, el destilado se absorbio en acido bérico con indicador,
Yy se tituld con HaSO«4 0.02 N. La razén del cambio de técnica para
la cuantificacidén del nitrdégeno en sus dos formas fue que se
estaba teniendo un error por el método de Nessler, debido a la

elevada concentracién de nitrdégeno en el desecho.



4. RESULTADOS Y DISCUSION.

Para el periodo de operacién en el estudio de tratabilidad
del agua, se obtuvieron resultados bajo diferentes condiciones
para los reactores involucrados en el tren de tratamiento. Para el
reactor anaerobio se trabajé con condiciones de operacidn fijas, y
para el reactor aercbio se consideraron tres diferentes periodos.
Los resultados obtenidos durante las pruebas de tratabilidad del
agua residual se presentan en funcidn de las etapas de operacién
de los sistemas de tratamiento.

Ambos reactores operaron continuamente durante las 24 horas y
los 7 dias de la semana sin interrupcién salvo 2 semanas durante
el arranque. Las etapas de operacién de cada uno de los reactores

se presentan en la tabla 4.1.

Tabla 4.1. Diferentes etapas de operacién de los reactores

anaerobio y aerobio.

ETAPA No. difas Reactor Condi ciones Bv

I.- Arranque 39 Anaerobio TRH=1.2, T=35, 5.9
36 Aerobioc TRH=3.0, T=Amb. 1.12

II.~- Operacidn 48 Anaerobio TRH=1.2, T=3S5, 8.9
35 Aerobio TRH=3.0, T=Amb. 1.12
III.- Operacidén 8 Aerobio TRH=2.0, T=Amb. 1.68
IV.- Operacidén 8 Aerobio TRH=1.0, T=Amb. 3.38

Tiempo de retencidén hidraulica TRH=Cdias); T=(°C);

Carga Organica Bv=(Kg DQO/madi ad.
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4.1. RéACTOR ANAEROBIO.
4.1.1. ARRANQUE.

El tiempo total de operacidn para esta etapa fue de 39 dias,
el cual fue suspendido por 15 dias (dias 14 al 28) por la falta de
agua de alimentacidén, periodo en el cual nos vimos en la necesidad
de recircul ar el efluente con el propdésito de que la
desestabilizacién del sistema fuera minima.

Durante el periodo de arranque las condiciones de operacidén
manejadas ¥y que permanecieron sin alteracién posterior fueron:
Tiempo de retencidén hidraulica C(TRH) de 1.2 difas, carga organica
C(Bv> de 5.9 kg de DQO/deia Y temperatura de 35°C.

El periodo de arranque se inicié inmediatamente después de
ser inoculado el reactor con lodo anaerobio llevandose a cabo su
alimentacidn en forma continua y con el agua sin diluir; el
arranque se considera como un periodo de adaptacidén de la biomasa
microbiana al tipo de sustrato; su duracidén se estima en funcidn
de que se alcance estabilidad en los parametros de salida

Cprincipalmente DQO y produccidn de gasd.

4.1.2. OPERACION.

Se considera al periodo en el cual el reactor presenta un
comportamiento estable en la remocién de los parametros del agua
residual; este periodo tuveo una duracién de 48 dias y comprende
del dia 39 al 87.

Para el periodo de operacién, las condiciones manejadas y que
permanecieron constantes durante toda la fase de estudio fueron
las mismas del arranque: Tiempo de retencidn hidraulica CTRH) de

1.2 dias, con una carga organica promedio de 5.8 Kg de DQO/madia Y
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temperatura de 35°%.

Durante el inicio de la aoperacién del reactor se realizé un
anidlisis de metales Ctabla 4.20 con el propésito de establecer su
concentracién en el agua de alimentacidén. De acuerdo a la DQO de
alimentacidn C7000-7500 mg~-1), tendria que haber una concentracidén
de Fierro de 0.5-20 mg-l, Niquel de 0.05-3 mg-l, Cobalto de 0.05-2
mg-l Cprimer diplomade internacional de quimica ambiental del
aguad procurando tener la concentracidén mayor de metales
permisible previendo que parte pueda precipitar por la formacidén
de sulfatos en aguas con alta concentracién de sulfuros, al
encontrarse carencia de estos se decidid adicionarles en 1la
alimentacidn Cdia 420 con el propésito de aumentar la eficiencia
de remocidén del reactor y aumentar la producecidn de gas, en las
siguientes cantidades: Fe = 5.0 mgrsl, Cu = 0.1 mg-l, Zn = 1.0
mg-sl, Ni = 10 mgrsl, Co = 0.2 mg~-l, con lo que se observé un rapida
recuperacién en la produccidén de gas (dias 42 a 80, fig. 4.10); ya
estabilizada la operacién del reactor a estas condiciones y con el
proposito de aumentar aun mis su eficiencia, se procedid a
incrementar la cantidad de nutrientes Cdia 60) a las siguientes
cantidades: Fe = 18 mg-l, Cu = 0.3 mgrl, Zn = 3.0 mgrsl, Ni = 30
mg-l, Co = 0.6 mgrl. El reactor se operd a estas condiciones
unicamente un fin de semana (3 dfasd, ya que al parecer el aumento
en la cantidad de metales disminuyd significativamente la
produccién de gas (dias 60 a 62, fig. 4.10), por lo que se decidid
el disminuir su adicidén a la concentracidn previa, la cual se
mantuvo hasta la conclusidén del proyecto.

El motivo de agregar estos metales como nutrientes fue

satisfacer su deficiencia en el sistema, proporcionande asi un



TABLA 4.2, Componsicifn de metales a la entrada y salida
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medio mis favorable a los microorganismos, esperando con esto,
aumentar su actividad y en consecuencia, favorecer la eficiencia
de remocidén de DQO ¥y el aumento en la produccidn de gas. Un exceso
de estos nutrientes puede inhibir la actividad de los
microorganismos, disminuyende de igual manera la capacidad de
remocidén de DQO y produccidn de gas.

Otro probiema que se presentd, fue el alto valor de pH de la
mezcla de alimentacidén, el cual era de 8.4 (poco antes del periodo
de operacidn, dias 31 a 38 fig. 4.10 y que ocasionaba una minima
produccion de biogas (muy cercana a cero), por lo que hubo que ser
controlado mediante la adicidén de Acido fosférico a partir del dia
36 para alcanzar valores de pH igual a 7.0 con un volumen de 0.5
ml de HaPO4 concentrado por litro de agua residual. La decisién de
utilizar acido fosférico para disminuir el pH del agua se toméd ya
que el agua residual presentd carencia de fésforo. El contenido de
fésforo original fue de alrededor de 13 mg-l C(ver tabla 3.20.

Con el fin de aumentar aun mas la produccidén de biogads y la
eficiencia en la remocién de materia orgdnica, se introdujo
recirculaci®dn al reactor, condiciones a las que sélo se operd por
5 dias Cdfas 80 a 84). El propdsito de la recirculacidén fue el
provocar un mayor mezclado en la cama de lodos, con lo que se
esperaba tener un aumento en la eficiencia del procesc de
digestidén, al evitar la formacidn de canales a través del lodo ast
como su compactacidén. Esto fue necesario debido a la escasa
turbulencia existente por la baja produccién de gas. La
recirculacidén provocd que parte del lodo fuese evacuade por el
efluente como se observa en la fig. 4.8, , motivo por el cual se

decididé eliminarla ¥y volver a las condiciones originales de
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operacién, las cuales se mantﬁv;érén hasrtra la conclusién  del
experimento. La evacuacién de lodo posiblemente se debid a 1la
acumulacidén de grasas en la cama de lodo lo cual se confirmé en
un anilisis posterior a la operacidn,

La tabla 4.3 muestra los valores promedioc de los parametros
obtenidos durante las etapas de operacién de ambos reactores. En
los anexos se presenta la totalidad de resultados, pero se omiten
los valores de los parametros que se realizaron esporadicamente
como fueron color, P, S04 y DBO, ya gque su determinacidén

sirvié para tener una referencia de su contenido en el agua

residual.

4.1.3. ANALISIS DE RESULTADOS.

La comparacién con otros estudios sélo se realizara con los
trabajos efectuadas por Metzner y Temper (19902, Vifias (1989 vy
Vifias et al.C1990D>, ya que son trabajos en los que se realizd un
estudio con aguas provenientes del mismo tipo de industria. La
tabla 2.2 resume las principales caracteristicas de las aguas de
diferentes experiencias.

En las figuras 4.1 y 4.2 se observa que durante el periodo de
operacidén Cdias 38 a 870 el pH del efluente se mantuvo en un valor
de 7.0, mientras que la alcalinidad inicialmente fue de 2800 mg-1l
en promedio (dias 39 a S5 y posteriormente descendié a un valor
de 900 mgrl Cdias 56 a 870 . En estas figuras también se puede
cbservar que tanto el pH como la alcalinidad en el efluente se
incrementaron a valores de 7.6 y 1400 mg-l res;:ectivament,e. El

aumento de ambos en la salida se atribuye a que durante 1la



1
1
1
1
1
1
1
1
1

1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
1
i
1
1
1

TABLA 4.3 Resumen de la operacidn de ambos. reactores.

1 1

FARAMETRD 1 ANAERODRIO 1 AERDOEIO -
1 -] 1 el
1 1 FRIMERA  ETARA | SEGUNDA  ETARA:L:
1 ENTR. S6L. 1 ENTH. SAL. 1 ENTR. SAL. 1o
1 ~=1 ————m] 1

pH ¥ 1 7 7.6 1 8.4 1 7.4 8,110

ALC. 1 850 1 2200 1 1300 13001

DADL 1 7000 1 8O0 1 anon o 14501

Daos 1 3500 1 630 1 2550 PRS0

DROE 1 4870 1 154 1 2447 v 14301

DEDs 1 316% 1 103 1 1978 ;

ST 1 8000 1 ~—- —-—— 1 -

STV 1 4000 1 - =l e

88T 1 2100 1 750 200 1

55V 1 1500 1 500 100 1

GR. Y AC. 1 0 1 55 112 1

S04= I 2200 1800 1 — ~—— 1 -

N~NH4+ 1 550 690 1 360 a1

cOonND. 1 B6O0 780G 1 7800 7H00 1 8600

ORF 1~ ~410 } ~410 =210 1 ——

oz 1 - [ Q 1.9 1

CoLor 1 1235 - 1 - —— 1l =

FOSFORO % 1 %75 H0.4 1 ——— -1 —— :

1 1 1 -1

Nota: Concentraciones en mg/l, excepto pH, alcalinidad
conductividad

(mmbhas/cm} ,

OrF

(mV) v colar

(refarencia

¥Caracter{sticas del agua después de haber adicionada
para la corteccidn del pH.

(ng CaCD3/1)
Ft/Co).

e e e e e

&cida fosFGf;éa, 
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kdiges‘tién vaﬁaerobia cie la mAteria organica protéica, se produce
" N-NH<", que neutraliza los  AGV. generados como intermediarios
durante la digestién, efecto que se suma a la presencia de
H2COa~HCO3, par Acido-base con el mayor efecto tamponante en la
digestiédn anaerobia. La disminucién de la alcalinidad en el agua
de alimentacidén de 2800 mg-l a 900 mgr/l se atribuye a que a partir
de esa fecha, se comenzé a utilizar un nuevo lote de aguas de
hueso, pezufia y cuernos Yy desorille, este descenso en la
alcalinidad no influyé en la operacidn del reactor; periodo en el
que el pH del influente se controlaba en 7.3 y el valor del
ef'luente era de 7.6; Metzner y Temper (1893900 en su experiencia
tuvieron un pH promedio de alimentacidén de 7.5 (pH de 6.5-8.4) el
cual no varid a la salida (pH de 6.5-8.4D; e‘n los trabajos
realizados por Vifias (19890 y Vifias, et al. (1990), se reporta un
pH promedio en el influente de 8.4, el cual se mantuvo en un
promedio de 8.4 en el efluente. Al parecer el alto pH ne
representd problemas en la operacidén ya que no se reportan
anomalias causadas por éste.

Para nuestra agua el uso de dcido fosférico como agente
neutralizante aumenta la concentracidén de fésforo en el efluente
final del sistema (reactor hibrido mas lodos activadosd lo cual
excede los limites fijados por la Secretaria de Desarrollo Urbano
y Ecologia C(SEDUE> (10 mgrsld; en consecuencia sera necesario
utilizar otro Acido para neutralizar. Se proponen como alternativa
los acidos clorhidrico y sulfurico; el uso de Acide sulfdrico para
neutralizar tiene como inconveniente que aumenta la cantidad de

sulfatos en el agua residual. De cualquier forma se requerira la

adicidén de fésforo en la cantidad de S mg/l ya que la relacidn
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DQO: N: P éptima para un reactor anaerobio es 400:5:1, mientras que
ia relacién que se tenia originalmente en nuestra agua era de
540:42:1. Con la adicidén de fdésforo en esta cantidad se tendria
una relacisén de 400:31:1, lo que indica que el agua cuenta con un
exceso de nitrégeno.

La DQO total se logrd disminuir de 7000 mg-sl a 3200 mg-rl
correspondiendo una eficiencia de remocién del €4.3 %. En lo que
se refiere a la DQO soluble se disminuyé de 3500 mgsl a 2250 mgrl
correspondiendo una eficiencia de remocidn del 35.7 %, El
comportamiento de la DQO durante el periodo de operacidén se puede
observar en las figuras 4.3 ¥y 4.4; en la figura 4.5 se presentan
las eficiencias en la remocidn de la DQO. En general, los lodos
de indculo utilizados en este estudio se adaptan plenamente a
sustratos complejos en un lapso de 40 a a0 dfas
CDescontaminacecidn, 1991). Metzner Yy Temper (19900 lograron
obtener una mayor eficiencia en la remocidn de DQO (75-80 0O
Viffas M. <1989) logré una eficiencia del 90 %; Vifias M. et al.
C1990> lograron una eficiencia entre el 85 y 91 % Ademis de la
posibilidad seffalada de que los lodos adn no estaban totalmente
adaptados al desecho, esta mayor eficiencia en la remocidén de DQO
se puede atribuir a que Metzner y Temper realizaron un
pretratamiento destinado a eliminar en su mayoria las grasas y
sélidos suspendidos. Con respecto a las experiencias realizadas
por Viffas y Vifias et al., reportan una DQO suspendida del 32 % y
un contenido minimoe de grasas; nuestra agua presenta altos
contenidos de DQO suspendida (54 % y grasas (980 mg-1D.

Durante el periodo de operacidn, la remocién por via

anaerobia de la demanda bioquimica de oxigeno C(DBO) fue de SO % en
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la total y 'de 37.%5 % en la soluble.

‘Los sdélidos totales (STD disminuyeron de 8000 mg-l1 a 4700
mg-l, correspondiendo una eficiencia de remocidn del 41.3 %; los
sélidos totales volatiles (STVD disminuyeron de 4000 mgrsl a 1200
mg-l con una eficiencia de remocidén del 70 %. El comportamiento de
estos parametros durante la operacidén puede verse en las figuras
4.8 v 4.7.

Los sdlidos suspendidos totales (SSTY) se removieron de un
valor promedio inicial de 2100 mgs/l a un valor promedio final de
750 mg-sl, que representa una eficiencia en la remocidn del 64 %.
Su comportamiento durante la operacidén se observa en la figura
4.8; para los sélidos suspendidos volatiles (SSV) se logré una
remocidén del 66 % ya que en promedic se abatieron a 500 mg-l de su
valor inicial de 1500 mg~-l (figura 4.9). Los sdélidos suspendidos
totales ¥y volatiles se incrementaron ligeramente durante el
periodo de recirculacién Cdias 80 a 84D.

Por lo que respecta a grasas Yy aceites, se lograron disminuir
de 990 mg-l a 355 mg-l con una eficiencia de remocidén del £8.8 %.
Se encontrd una gran acumulacién de las grasas en la parte
superior del reactor lo que hace suponer que gran parte de éstas
no fueron removidas por medioc de la digestién anaerobia, sino que
su remocién se debid a su adsorsidén en el lodo, lo que provocd su
flotacidn cuande se introdujo la recirculacidn. Esta suposicidén se
vid confirmada por un anAlisis posterior a la operacidén del
reactor, el cual mostré que los lodos habfan retenido una cantidad
de 0.45 g de GyArg de SST. La fraccién volatil de los SST fue del
78% C16.2 g-1 SSVD.

lLa produccién de gas del reactor durante el periodo de
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operacidén no fue constante Cfigura 4.10), lo cual se debe a
anomalias en el sistema, y gque pueden ser atribuidas a 1los
siguentes factores.

El pH, ya que al parecer su altec valor inhibié la produccién
de gas. Come se puede observar, el periodo en el que la
alimentacidén presentd un alto valor de pH (dias 30 a 35 fig. 4.1>
que oscilaba en valores 8.7 y 9.2, la produccidn de gas disminuyd
hasta llegar a cerao, razén por la cual fue necesario controlarle
en un valor de 7.0 mediante la adicidn de acido. Al parecer una
alta alcalinidad del sistema superior a 3000 mgrsl no influye
negativamente en la producciédn de gas, ya que durante los dias 35
a 85 prevalecia una alta alcalinidad, tanto en el influente como
en el efluente Cver figura 4.2), y esto no impidid que la
produccidén de gas se incrementara a un valor promedio de 1.8 l/dia
CTPND en aproximadamente 15 dias después de controlar el pH.

La disminucidn en la produccidn de gas en los dias 60 a 63 se
atribuye al aumento en la cantidad de nutrientes en la
alimentacidn 3 veces el originall por lo que fueron
inmediatamente reducidos a su concentraciédn previa; la disminucidn
en la produccién de gas en el dia 65 se produjo por el aumento
involuntario de la temperatura del cuarte de temperatura
controlada a un valor por arriba de 50°C lo que disminuyd la
actividad de los microorganismos. Si consideramos uUnicamente los
dias en que la produccién de gas fue relativamente estable y la
cual comprende los periodos del dia 45 al 60 y del 68 al B7 se
puede decir que la produccidén de gas fue de 1.6 l/dia CTPND. Esta
produceidn de gas ho corresponde a la esperada ya que de acuerdo a

la DQO removida se esperaria una produccién de 0.34 m°CHe TPN-Kg
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de DQO removida (Vifias M., Martinez J., et al, 19800 y se deberian
obtener 13.3 l-dia C(TPND de gas metano; si en promedio obtuvimos
1.6 lsdia estariamos hablando de una eficiencia en la conversién
de DQO a metano del 12.0 %% Metzner y Temper lograron una
eficiencia de conversién de DQO a metano del Q7 %; Vifias 1989
logré una conversién del 88 % y Vifias et al. (18990> del 45 al 5O
%. La eficiencia de conversidn en nuestra experiencia es sumamente
baja, razén por la cual se cree que las grasas, que contribuyen a
la DXQO ¥y son lentamente biodegradad;‘ss. fueron adsorbidas por 1la
biomasa siendo retenidas, mAs no metabolizadas; el an&alisis de
grasas Yy aceites sobre los lodos, presentado anteriormente
confirma esto. Ademis, se provocd la formacidn de una pelicula que
limité la transferencia de sustrato hacia los microorganismos
disminuyendo la conversién de DQO a gas metano. Con esto se
confirma que para el tratamiento de aguas con alto contenido de
grasas, es necesario realizar su remocidn previa con el fin de
tener una alta eficiencia tanto en la produccién de gas como en la
remocidén de DQO, ya que de lo contrario la acumulacidn de grasas
limitarian el contacto entre lodo ¥y sustrato ademas de provocar su
flotacidn.,

El hecho de que la eficlencia de remocién de DXQO total sea
marcadamente mayor que la soluble hace suponer que gran parte de
los soélidos suspendidos y las grasas son retenidos en el lecho de
lodos, lo cual justificaria la mayor eficiencia en la remocidn de
la DQO tetal ¥y la escasa produccién de gas. Lo anterior se ve
respaldado por la alta remocidn de sdélidos suspendideos 62.5 %. En
este sentido, una alta concentracién de sélidos suspendidos no

degradables y acumulados en el lodo, disminuye su actividad
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metanogénica ((Sayed et al. 1986). Estos autores proponen la
eliminacidn previa de los sdélidos suspendidos Yy materiales
dificilmente biodegradables para la adecuada operacidn del sistema
anaerobio. Vifias (19890 observé problemas de operacidédn por la
acumul acion de soélidos suspendidos v material dificil de
biodegradar por lo que propone la operacidén en batch Calimentacién
Y recirculacién) para favorecer su degradacién.

La tabla 4.4 nmuestra los resultados de las distintas
experiencias con reactores anaerobjios para el tratamiento de aguas
de caracteristicas similares a las de este estudio. Las aguas
tratadas por Metzner y Temper (19803, Viffas M. (1989) y ViRas M.
et al. (19902, provienen del mismo tipe de industria; en todos los
casos, a TRH y carga organica similar se obtienen eficiencias de
remocidn de materia organica entre el 75 y el SO %, mientras que
en nuestra experiencia sélo se obtiene una remocidén maxima del 58
%. Se puede decir, de acuerdo a estas experiencias, que el reactor
UASB no operd completamente a satisfacciédn en la remocién de DQO.
La posible adaptacién incompleta de los lodos de inéculo al
desecho, asi come la influencia negativa del alteo contenido de
grasas en la alimentacién ¢ 990 mg-/l en promedio) pueden ser las

causas; no obstante, su operaciédn puede considerarse como buena.



TABLA 4.4 Comparacién de resultades de | las.. distintas

experiencias.

REFERENCI A REACTOR VOL. TRH TEMP, Bv. . E. DQO.
lts Hrs °c  Kgbo-m®. d %
Metzner y Temper (1990> F.A. 82000 27 36 8.0 77
Sayed et al. (19862% UASB 12 5 30 6.1 55
Sayed et al. (€1986d% UASB 12 6.8 20 6.0 S5
A. Moya et al.C19903>%  UASB 270 24 30 3.2 77
A. Moya et al.C1890d>% F.A. 302 24 30 3.2 77
C. Diaz Baez (19390D% F. A. 5.4 31.2 3B 4.2 60
C. Diaz Baez (193903 F. A. 5.3 31.2 Amb. 4.2 50
Viffas M. €13989> UASB 11 48 20 8.0 a0
Vifflas M 1983 BATCH 11 48 20 8.0 86
Viffas M. et al.C1990> UASB 11 10.8 30 5.0 a8
Vifias M. et al.C1990> UASB 11 20.4 30 5.0 as
Viflas M. et al.C1980> UASE 11 25.2 18 5.3 o1
Vifias M. et al.C1990> BATCH 11 55.2 18 5.3 84
Este estudioc 19812 HIBRIDO 12.5 28.8 38 5.9 S8

#*De las experiencias a varios TRH y Bv sélo se tomaron las

mas representativas,
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4.2. REACTOR AEROBIO.
4.2.1. ARRANQUE.

Esta fase tuve una duracién total de 37 dias, incluyendo un
periodo en que fue suspehdida la alimentacidén por 8 dias Cdias 19
al 260 debido a la falta de agua. Durante este tiempo, el reactor
se mantuvo aerado y se recirculé el efluente.

Durante el arranque, las condiciones de operacidén fueron:
Tiempo de retenciédn hidraulica C(TRH) de 3 dias, carga ordganica
CBV) de 1.12 Kg de DQO/madia Yy temperatura ambiente.

El arranque del proceso aerobic se inicidé 2 dfas después de
la puesta en marcha el reactor anaerobio, ya que hubo que esperar
a tener efluente anaerobio para poder iniciar su alimentacién.

Como se dijo en su momento para el reactor anaerobio, el
arranque se considera como un periodo de adaptacién de la biomasa
microbiana al tipo de sustrato.

Para la adaptacidén del indculo (lodo activado proveniente de
la planta de C.U.) del reactor aerobioc al efluente anaerobio, se
procedié a la operacién del reactor en forma semicontinua durante
los primeros 4 dias, alimentandolo con el efluente anaerobio
diluido con el propésito de tener una adecuada adaptacidén del lodo
activado al sustrato. Para el control de esta etapa se siguid muy
de cerca el aspecto del lodo y sus requerimientos de oxigeno
Cmediante la medicién de oxigeno disueltod. Una vez adaptado el
indcule al efluente del reactor anaerobic, se dié paso a la

alimentacién en continuc con el efluente anaercbio sin diluir

Cdfa 38>.
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4.2.2. OPERACION.

En esta parte del estudio de tratabilidad se obtuvieron
resultados bajo tres diferentes condiciones de operacién, con el
propsdsito de establecer el TRH éptimo en la remocidén de los
contaminantes del agua residual. Los resultados generados para
cada una de las tres etapas, son analizados por separado; en lo
que se refiere al pH, éste se analizaria en general para las tres
etapas, ya que sus valor se mantuvo constante durante toda 1la
operacidn.

El wvalor de pH de alimentacidn fluctud entre 7.3 y 7.8,
teniendo un valor promedio de 7.68. Su valor en el efluente oscild
entre 8.2 y 8.6 con un valor promedio de 8.4 Cver figura 4.11D, lo
que hace suponer que los AGY generados durante la digestién
anaercbia Yy gque neutralizaban parte del N~NH<" presente en
relativamente altas concentraciones, fueron consumidos durante la
digestion aerobia, lo que favorecio que el equilibrio NH4" ~NHa
fijara el pH del reactor.

PRIMERA ETAPA: Durante esta etapa el reactor fue operado bajo
las siguientes condiciones: tiempo de retencién hidraulica CTRHD
de 3 dfias a una carga organica de 1.12 Kg DQO/madla v Lempefatura
ambiente; a estas condiciones el reactor operd por un tiempo de 33
dias (Cdias 38 a 71). Los resultados que se obtuvieron son leos
siguientes.

Se redujo el wvalor de la alcalinidad a 2200 mg-l de su valor
ariginal de 2500 mg-l; para los Gltimos dfas de operacidn ésta se
disminuyd tanto en el influente como en el efluente a un valor de
1400 wmgrl. El comportamiento de la alcalinidad durante este

periode de operacion puede verse en la figura 4.12. El hecho de
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que la alcalinidad en el influente sea mayor a la del efluente, se
atribuye a que el H2CO0s y HCOa par Acido-base que tiene el mayer
efecto tamponante fue en parte eliminado durante la aeracidén del
reactor, lo que provoca una disminucidén en la alcalinidad.

En esta etapa se observa una clara remocién tanto para los
sélidos suspendidos totales CSSTD como para los sélidos
suspendidos volatiles (SSVD. En lo que respecta a los SST, estos
se removieron de 780 mg-sl a 200 mg-sl con una eficiencia de
remocién del 73 %; su comportamiento durante el periocdo de
operacién puede verse en la figura 4.13. Los S8V fueron removidos
en un 80 % al disminuirse de S00 mg-l a 100 mg-Ll. El
comportamiento en su remocidn puede verse en la figura 4.14.

Si se considera el sistema global (reactor hibrido + lodos
activados), se alcanzd una reduccidn de los SST del 90 % ya que se
redujeron de 2000 mg-l a 200 mg-l; en lo que respecta a los SSV se
logrd reducirlos de 1500 mgsl a 100 mgrsl correspondiéndole una
eficiencia de remocidn del 93.3 X%.

El comportamiento de la DXXO total y soluble durante este
periodo de operacién puede verse en las figuras 4.15 y 4.16. En lo
que se refiere a la DQO total, se redujo de 3200 mg-rl dinfluented
a 800 mgrl en el efluente. Al principic de éste periodo se tenia
una eficiencia en su remocién del 78 %, la cual aumentd
progresivamente hasta alcanzar un valor del 85 % para los ultimos
dias de operacién; el aumento en la eficiencia de remocidén puede
verse mAs claramente en la figura 4.17. Para la DQO soluble se
logréd una disminucidn del 71.1 % Cde 2250 mg~-l a 650 mg-ld. Esta
eficiencia de remocidén se mantuveo constante durante todo el primer

periodo de operacién.
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Para el sistema global se alcanzd una eficiencia de remocidn
de la IXXO total del 88.6 % al reducirse de 7000 mg-l a 800 mg-l.
La DQO soluble se abatié de 3500 mgrsl a B850 mg-l con una
eficiencia de remocidén del 81.4 %.

Para grasas y aceites se obtuve una eficiencia de remocidén
del 68.8 % al reducirse de 355 mg-l a 112 mg~-l. El sistema global
alcanzé una eficiencia en la remocidn de éstas del 88.7 %,

Durante esta primera etapa de operacidén se tuvo un tiempo de
retencidén celular (TRC) de 24.0 dfas.

SEGUNDA ETAPA: Debido al excelente comportaminto del reactor,
se disminuyd su tiempo de retencidn hidraulica a 2 dias, con una
carga organica de 1.87 Kg DQO/madxa y temperatura ambiente;
condiciones a las que el reactor se operd por espacio de 8 dias
(dias 72 a 792.

Durante esta etapa las alcalinidades tanto del influente como
del efluente presentaron un valor promedico de 1300 mg-sl Cver
figura 4.123, lo cual no representd problema alguno para la
operacidn.

Durante esta etapa los SST en el influente tuvieron un valor
promedio de 750 mg-l y una concentracién en el efluente de 2200
mg-l con una eficiencia de remocidén del 73 X La figura 4.13
presenta su comportamiento durante el pericdo de operacidén. El
aumento de los sélidos suspendidos volatiles (S5V) en el influente
a un valor de 700 mg-l Cvalor original S00 mg-l) provocd una mayor
concentracidén de salida C135 mgrl, valor original 100 mg-1>. Con
ello se obtuve una remocién del 80.7 %. El comportamiento de este
Paraimetro puede apreciarse en la figura 4.14.

Si consideramos el sistema global Creactor hibrido + lodos
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activéddé) losSS'I‘ fue?ﬁn fémovidos en un 80 ¥ al pasar de 2000
mgsl. . a 200 'nv'xg/l.' Los SSV se lograron remover de 1500 mgrsl a un
val or F!“ifnal‘d’e 135 mg-l, correspondiéndole una eficiencia de
rémocién del 91 %,

A pesar del aumento de la DQO total en el influente a un
valor de 4000 mgrsl, en el efluente disminuyé con respecto al
primer periodo de operacién, ‘obteniéndose un valor de 450 mg-1l,
con una eficiencia de remocién del 88.8 % Para la DQO soluble se
alcanzd una eficiencia de remocién del 86.2 % al pasar de un valor
inicial de 2850 mg-s-l a 350 mg-l. Durante este periocdo, y con
respecto al anterior, las eficiencias de remocidn de la DQO, tanto
total comoe soluble, se mejoraron en un 8.7 % y 185 %
respectivamente, por lo que se puede decir con certeza gque durante
el primer periode de operacién el sistema aun no alcanzaba un
estado estable.

Para el sistema global se logréd obtener una eficiencia de
remocién para la DQO total y soluble del 93.86 % y 860 %
respectivamente, siendo que la DQO total se disminuyd de 7000 mg-l
a 4580 mg-l y la IXO soluble de 3500 mgrl a 350 mg-l.

En la remocidén de grasas Yy aceites se obtuvo una eficiencia
en la remocién del 71.7 % siendo ligeramente mayor que en la
primera etapa. Para el sistema global estas se removieron de 990
mg-l a un valor de B5 mg-l correspondiéndole una eficiencia en la
remocidn del 93.4 %.

En lo que se refiere a la DBO se obtuvieron remociones del
94.2 % y 95.6 % para la total y soluble respectivamente, al
disminuir la total de 2447 mg-1l a 143 mg-l y la soluble de 1978

mg-sl a 86 mg-l.
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La DBO para' el sistema global se disminuyé en un 97.1 % y
97.3 % para la total y la soluble respectivamente. l.a DBO total se
redujo de 5000 mg-/l a 143 mgs/l y la DBO soluble de 3226 mg/l a 886
mg-sl.

Durante este periodo el lodo present s una alta
sedimentabilidad y un 4indice volumétrico de lodo CIVL) muy
adecuado, de 43.8 ml./g.

Durante esta segunda etapa se tuvo un tiempe de retencidén
celular CTRC) de 14.44 dias.

TERCERA ETAPA: Se disminuye el tiempo de retencién hidraulica
del reactor a 1 dfa, con una carga organica de 3.2 Kg DQO/m’di a b
temperatura ambiente, ésto con el propésito de observar 1la
operacidén del reactor bajo condiciones drasticas. A estas
condiciones se operé durante un periodo de 8 dias Cdias 80 a 87).

A pesar de haberse aumentado ligeramente la alcalinidad del
influente al reactor a 1375 mgrsl (figura 4.12), ésta se disminuyéd
en el efluente a un valor de 1100 mgrsl, lo cual no representd
problema alguno para la remocidén de materia organica.

Se logrd una remocidn de la DQO total y soluble del 89.1 % y
88.9 % respectivamente al removerse la DQO total de 3198 mgrsl a
350 mg-l y la soluble de 2349 mg-/l a 260 mgsl. El comportamiento
de la DQO total y soluble durante este periodo de operacidn puede
verse en las figuras 4.185 y 4.16.

Si se considera el sistema global, la DQO total se logrd
disminuir de 7000 mgsl1 a 350 mg-sl lo que representa un 95 % en
remocidn. En lo que se refiere a la DQO soluble se alcanzéd una
remociédn del 92.6 % al disminuirse de 3500 mg-l a 260 mg-l.

Los sdélidos suspendidos totales (SST) se removieron en un
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68.4 % Ccon lo que disminuyd su remocidn en un 13.3 % con relacidn
al periocdo anterior) ya que sdélo se redujo de 950 mgsl a 300 mg-l.
En lo que se refiere a los sdélidos suspendidos volatiles (SSV),
estos disminuyeron de 500 mg-sl a 195 mg-l lo que corresponde a una
eficiencia de remocidn del 61 %, y una disminucidén en la remocidn
del 12 % con respecto a la etapa anterior; esta disminucidn en la
remocidén puede ser atribuida a que el tiempo de retencidén es corto
Cl1 diad y la carga organica alta (3.2 Kg DQO/msdiaD. Por otro
lado, el sedimentador pudo haber operado inadecuadamente bajo la
carga hidraulica correspondiente a esta etapa.

Si se considera el sistema global, los SST fueron removidos
en un 85 % ¥y los SSV en un 87 % lo que significa una disminucidn
en la eficiencia de remocidén durante esta etapa.

Por su parte, las grasas a la salida del reactor se
incrementaron en 3% mgsl con respecto a la etapa anterior
disminuyendo su eficiencia de remocién en un 18.3 % ya que estas
se eliminaron de 210 mgrsl a 100 mg-rl correspondiéndole una
eficiencia de remociédn de 52.4 %; para el sistema global se obtuvo
una eficlencia de remocién del 88.9 %.

En la eficiencia de remocidén de 1la DBO tantoc total como
soluble se lograron eficiencias del o2. 8 % y 93.6 %
respectivamente, ya que se disminuyé la DBO total de 2285 mgrl a
164 mg-l y la soluble de 1898 mg-l a 121 mgsl. Si se considera el
sistema global, la eficiencia de remocidn de DBO total y soluble
fue de 96.5 % y 96.1 % respectivamente.

Durante este periodo el lodo presentd un indice volumétrico
de lodo CIVLD de 56.8 % ml- g.

El incremento progresivo de los sélidos suspendidos volatiles



C(SSV) en el ‘licor me‘zbr.:l‘ladoA; deylbir‘e‘ac‘t.or aerobio, se vié reflejado
en un aumento en la eficiéncia de rémécién tanto de la DQO total
como soluble; hecho importante es que la biomasa tardéd en
incrementarse mostrando una larga etapa de adaptacidén al sustrato.
Este aumento se puede apreciar en la figura 4.18. El aumento
progresiveo en la eficiencia de remocidén de la materia organica
durante los tres periodos de operacidn puede verse en la figura
4.17.

Durante el periodo de operacidén del reactor, se midié en el
licor mezclado la cantidad de oxigeno disuelto, asegurande de esta
manera el satisfacer su demanda para el crecimiento de la masa
microbiana y tener una buena degradacién de la materia organica.

Durante el tiempo de operacidédn del reactor no se realizaron
purgas de lodos en forma controlada, ya que los unicos lodos
evacuados del sistema fueron 1los sdélidos suspendidos en el
efluente del sedimentador. La razén de no haber realizado purgas
durante el primer y segundo periodo de operacidn es que la
cantidad de sélidos suspendidos volatiles en el 1licor mezclado
CSSVLMD era muy baja, 800 y 1300 mg-/l respectivamente; el valor
recomendado de SSVLM es de 2000 mgrsl a 3000 mgrl (Winkler 1986D
cantidad que sélo se tuvo en el tercer periodo (2700 mgrldl.

Como puede verse en la figura 4.19, para los diferentes TRH
manejados, los mejores resultados se obtuvieron a un TRH de 1 dfa.
De acuerdo a los tiempos de retencidn celular (TRC) de 24.0, 14.4
Y 13.8 dias para el primer, segundo ¥y tercer pericodo de operacidén
respectivamente, para un TRC de 13.8 dias se obtuvieron los
mejores resultados en la remocién de la DQO tanto total como

soluble Cno asi para SST, SSVY, grasas y aceitesd) por lo que
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podemeos decir que es el TRC adecuado para operar el reactor. En lo
que respecta a la remocidn de SST y 5SSV, este no fue el TRC
adecuado, ya que posiblemente la sedimentacidén al tiempo de
retenciédn hidraulica correspondiente CTRH=1D no era la apropiada,
lo que provocd su evacuacién del sistema; en lo que se refiere a
grasas y aceites, su corto tiempoe de residencia en el sistema
ocasiond que fueran poco biodegradadas.

En lo que respecta al sistema global, sélo se realizara la
comparacidén con la experiencia realizada por Metzner y Temper
€1990>, ya que son los Unicos que realizan un postratamiento, y
para el tercer periodo de operacién del reactor aerobic ya que es
en éste donde se obtienen los mejores resultados en remocién de
DQO total vy soluble.

En su experiencia, Metzner y Temper (19800 alcanzaron una
eficiencia de remocidn en DQO del 97 al 98 % mientras que en el
presente trabajo se logré una eficiencia maxima del 95 %, por 1lo
que podemos decir que el sistema global operdé¢ satisfactoriamente.
La figura 4.20 presenta la eficiencia alcanzada por el sistema
global en la remocidn de los diferentes parametros para los
diferentes TRH.

La necesidad de realizar el postratamiento estara determinada
por las condiciones particulares de descarga que le hayan sido
fijadas a la empresa. Como lo muestran los resultados obtenidos en
la mayoria de los casos, un postratamiento aerocbio conjuntarfa un
proceso combinado altamente eficiente en la remocién de
contaminantes, en el uso de energia y a costos de operacién y

mantenimiento sensiblemente menores a los de un proceso totalmente

aercbio.
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CONCLUSIONES

Con base a los resultados obtenidos de la experimentacién, se

puede concluir lo siguiente:

- El alto contenido de grasas y sdlidos suspendidos en el
agua de alimentacién seguramente fue removido por medios fisicos
Cya sea por el atrapamientc de los sélidos suspendidos o por la
adsorcidén de las grasas en el lodod, ya que no f'ueron
metabolizados a metano Cescasa produccidédn de gas para la cantidad
de DQO removidad.

- El alte contenido de sélidos suspendides y grasas, al
parecer limitd la eficlencia de remocidn de algunos parametros y
provocd problemas de flotacidén de lodos en el reactor anaerobio,
por lo que estas aguas deberan de ser sometidas a un
pretratamiento destinade a remover su exceso antes de ser tratadas
con un proceso biolédgico para lograr asfi un buen desarrollo del
sistema. El sistema anaerobio alcanzé una eficiencia de remocidn
de grasas y aceites del 64.1 % y el aerobio del 71.8 %, aunque,’
comoe se menciond, probablemente éstas no se metabolizan.

-~ Se deberid considerar un relativamente largo periodo de
arranque de los reactores biolégicos, tanto el anaerobio como el
aercbio, ya que la complejidad del agua residual asf lo requirid.
En particular, el proceso aerobio tardé alrededor de 40 dias en
incrementar los sélidos suspendidos volatiles a concentraciones
superiores a 2000 mg-l.

- Una alta concentracién de metales nutrientes en la

alimentaci®én, puede disminuir significativamente la eficiencia de



Clos dias 60 a &z

—'El procesa global anaerobio—agrobio alcanzé eficienciaz de
remocisn de la DOO total del 95 7, de la DOAO soluble del F! % (a
TRH global de 2.2 dias), de los SS8T del 20 %, de los S5V del 9t %

(a TRH glecbal de 3.2 dias) y de las grasas y aceites del @

i

7 (a
TRH aglobal de I.2 dias). Como se apuntd previamente, este Ultimo
parametrc fue removido por medios fisices (adsorcién sobre el
lodo!. como lc hace suponer la baja conversién de DGO remowvida a
metano {(0.03%9&6 mSCH4/HgDDDrem. para una remocison de DGO del S54.7%
%Zs, TRH giobal de 2.2 dias).

~ Mediante 21 uso de un sistema de tratamiento bicldgico
combinado {(anaerobio—asreobio), se puede obtener una buena calidad
de efluente, a costos de operacidn y mantenimiento relativamente
bajos. Las caracteristicas del eflusnte global & TRH=3I.Z dias
fueran: pH=S5.4, alc.=13700 wmg/l, SST=200 mg/l. SSY=135 magsl,
DEOt=430 mg/ i, DO0s=350 mg/i. DBOst=143 mg/l, DBEOss=B& mg/l.
GYA=451 mg/l. Debido a que a 2.2 dias globales se Dbtuviercp en
algunos parametros los mejores resultados, y a que los S5 se
pueden remcover con un mejor diseldo del sedimentador y las grasas y
aceites con un buen pretratamiento, se recomienda uwun tiempo de
retencidn hidraulico de 1 a 1.2 dias para el reactor anaerocobio vy

de 1 diz para el reactor aerobio.
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FECHA DIA

230191
240191
250191
260191
280191
290191
300191
310191
10291
20291
40291
220291
230291
230291
260251
220291
40391
50391
50391
70391
80391
90391
110391
120391
130391

L R R R

pH

.13

5.88

71.36

6.93

.39

7.01

Ak,

oot

Bibs

agCal03/1 6g02/1 eq02/1

800
928
741
793
1083
1157
1085
964
503
m
75t
3425
3447
3589
me

3573
me
3093
3628
2624
2161
2761
233
2331

9895

1014

10500

6032
6230

4320

5662
5834
1453
5301
M5

8337
5462
4880

8737
6947
6893
6429

3757
3923

4320

1697
3143
2643
1736
2527

nn
3082
3400

51

ng/1

15388
3448

s
4032
45
8364

(AL
8208

9954
3828

SIF

ng/]

Saed
2380

2340
2888
3655
ne

3004
3500

LI
2388

STV

ag/l

9504
3248

2140
J144
310
4644

4320
4408

5830
3440

INFLUENTE

587

g/l

1410

560

570

2780
2330
810
110
3480

4370
1470
1430

55F

ng/]

430

190

160

1680
1520
1516

350
1670

1330
510
580

SV

6RASAS  N-NHA

N-0RG.

CONDUET,

g/l ngbYA/I egN-NH4/1 mgk-org/l ashos/ce

380

470

350

1100
1030
2300

720
1810

2820
960
B30

433

989

5940

8132

9416

8826

AEY

ACETICO PROP.
sg/t g/l
moon
BTSN
1576 33
055 97
1762 .93

BUTIRICO
a0/l

S

L

el

eotT



FECHA DIA

140331
150391
160391
180391
190391
200391
210391
220391
230391
250391
260391
270391
280391
300394

10491

20491

30491

40491

0491

60491 -

BO4S1
30491
100481
110491
120491

3
52

pH

alk,

Dot

000s

#gCaC03/1 ag02/1 ag02/1

2133
2984
2372
1938
17
589
694
m
Mu3
1098
865
"
876
1370
876
885
1157
1040
1043
1004
Bis
739
1035
1059
937

5680
8104
6168
6318
6031
6769
8574
8082

5710
5710
9204
6486

B9AS
12330
7800
10045

6821
8014

8135
1241

2368
5728
2539
MLEL
I
374
3036
3950

2136

159
219

3756
3095
3347
6000
4673

2903
4149

3905
4097

INFLUENTE

ST SIF 8TV 85T  8SF 55 GORASAS  N-KHE  N-DRB.  CONDULT. A6y
ACETICO PROP. BUTIRICO
sg/l  eg/1 mo/t wg/l g/l mg/l agGYA/L mgN-NHA/L eg-ora/l eshos/ce  wg/l  sg/l mgf)

6775 2980 3793 2200 80O 1400

9312 6272 3040 4640 1960 2680

5105 2750 2355 1690 760 930

B615 3780 4833 1240 330 910 1867 84 107
8840 5120 3720 1520 Jh0 1160 933 937 §292

10565 5013 5530 1340 208 1135

9050 4345 4743 U700 240 1930
7655 3925 3736 1790 780 1510
4120 3515 2603 2130 280 1870

6685 3390 3095 2120 230 1890 7000

7435 1905 3930 3240 450 2790

B35 3620 ZBIS 1820 210 1610 1665 I

8756 3936 4820 430 610 3730 1214 7480 2651 BT 50

6360 3935 2425 1710 280 1430 o
205 1867 143 133

4760 3830 3130 1950 270 180

8640 4795 3863 1730 270 1460 1013

9650 4965 4685 3830 530 3260

160 5975 S1B3 1720 270 140

9120 4870 4250 1760 210 1550 S0 Mt TMo

£0T
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130491
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170491
180491
190491

DES.ST.
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oH
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7.11
1.19

0.63
.13
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oot

0gCaC03/1 mg02/1

1376
1093
137

1070
1624

5545
7242

7368
8109

2513
7678

160s

i

agl2/1 ag/}

2814
3708

4299
4320

1288
3806

5210
8408
8150
BF1S
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8924

STF

ay/1

5040
4444
4463
4730

2089
429
3

L1k

g/l

4230
3964
3683
4183

2219
4495

INFLUENTE

561
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1820
1490
1o
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3275
J044

SSF

ng/l

250
280
250
270

613
586

S5V

ERASAS  N-NH4

¥-0R6.

CONDUCT.

eg/l agbYA/L eoN-XH4/1 agh-org/t mahos/ca

1570
1210
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1230
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2358
3

BEs

1102

m
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7
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H

3
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4

1148
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ag/l ag/l
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492
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TR
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n/l

e
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FECHA DIA

230191
240191
250191
260191
280191
290194
300191
310191

10294

20291

40291

60291

10251

80291

50291
110291
120294
130291
140291
180291
230291
250291
260291
270291

o

7.58
1.09
112
7.12
1.51
6,91
7.08
8.05
7.02
1.2%
7.83
1.9
1.01

.12
7.43

7.97
8.0t
8.57
8.91
9.04
8.91
1.67

ALK,

oot E{D8OL)

#gCaC03/1 egf2/1

1571
1299
1414
1364
1383
2028
1499
1628
1569
1219
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1388
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1370
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m
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3663
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4030

3359
I
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1
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m

"
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3300
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§Tv
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EFLUENTE ANAEROBIO

S5F

55Y

GRASAS

N-NH4

K-0RG.

CONDUCT.

eg/l ag/l ag/l sg/t ag/l oBYA/Y agh-NH4/! agh-org/l ashos/ca
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1464
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1336

756
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2730
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2754
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1662
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5620
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2048
2132
2045
1760
1205
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1295
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i
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830
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720
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600
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780
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1050
1130
1480

2600
2730
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140
140
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440
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55V
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e
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2090

300

188

237

927
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11029
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40391
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1.16
7.86
1.4
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8.05
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8.2
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33
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58
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2
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L]

STF
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88T
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1844
1816

1948
1932
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2552

2520
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2384
2032
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%2
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B84
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f684
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430
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450
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EFLUENTE AEROBIO

FECHA DIA  pH ALK, DoOt E¢00Ot) DODs EDDOs) ST STF STV SST SSF 55V GRASAS  N-NH4  N-ORG. CONDUCT. AV ap
ACETICO PROP. BUTIRICO
agCal03/1 agB2/1 X wB2/t X eg/t =g/] g/t ag/l ag/l eg/) eqbYA/ mgN-NH4/L agN-org/l eg/l e/t mg/l mg02/1
B0391 45 B.4b 2498 3720 1824 1696 400 180 220
90391 4 8,39 2551
110391 48 8.28 U717 495 83 590 73 5216 2552 2624 320 140 180 166t _ 13
120391 49 8.29 2486 579 83 494 76 4192 2132 2040 200 &0 140 ge40 1718

130391 50 8.34 2611 1080 &7 820 61 5016 2684 2332 20 %0 120
140391 5t B.32 2486 420 [:5] 360 Bt 5125 2705 2420 140 40 B0
15039t 52 8.2 232 504 86 383 83 4740 2556 2184 140 110 30
160391 53 B.25 2429 404 87 258 85 4385 2655 1730 270 180 90
180341 55 B.M4 2176 m B8 815 82 4730 2615 2005 220 120 100
190391 36 8.57 48 1231 a1 697 63 5105 2530 2375 240 130 110 9 g4 8944
200391 57 8.27 A76 1477 54 856 77 6375 3255 3320 140 55 69
210391 56 8.47 2497 657 n 374 75 S335 2555 2780 125 40 85
220391 59 8,57 497 1067 89 574 76 5135 2520 2615 740 90 450

230391 &0 8.4! 2300 4970 2655 2315 190 B0 10

250391 62 8.4 1730 407 B? M1 83 5360 3076 2284 160 60 100

260391 63 8,26 1638 5200 3143 2035 150 60 90

27039t 64 B.27 1526 1057 87 77 70 4835 375 feb0 270 40 230 Lo 7n : :
280391 83 B.43 B19 : T . LR
300391 67 B.41 1361 ; K

10491 6% 8.39 813 b1t 543 B! 4980 3325 1635 130 70 &0 ‘ e e 3
20491 70 8.2 1452 742 80 438 B 5113 3380 1755 180 90 90 1744 - L]
30491 71 8.78 1818 793 Bt 105 75 5660 3300 2340 230 110 120 i BB 18107 R B
30491 73 8,39 2206 468 88 407 B S0 3695 1943 260 100 160 (187, ' LN
60491 74 B3 2090 3 [ 1. |
B0491 74 8.19 13390 400 8 MU BS 2875 2270 4465 200 43 133 ERP 2,33

90491 77 7.83 1244 303 92 305 67 4665 3015 1650 190 100 90 i ’ 0N

60T



EFLUENTE AEROBID

FECHA DIA  pht ALK Daot E{DOOt) DOOs E(DO0s) ST SIF STV 55T SSF S5V GORASAS  N-KH4  H-ORG. CONDUCT. AV 1]
ACETICO FPROP. BUTIRICO
a0CalD3/1 g02/8 % eg02/1 % =g/l oo/l ao/t eg/l ag/l g/l mgYA/I egh-NHA/1 egN-org/l mg/l  mg/l  ag/l wgD2/]
100491 78 6.03 1223 414 | 89 68 4580 3125 1435 420 220 400 1.47
110491 79 8.1l 1142 1ee i a0 63 5600 3900 1700 280 170 %0 2.65
120491 80 8.33 1200 414 91 310 B9 4315 33315 980 200 20 160 476 12 8600 3.5
130491 Bt B.32 1181 0.67
130491 83 8.28 1108 331 94 33 87 4575 768 1787 190 40 150 3.3
160491 84 8.34 1098 318 9% b 88 4432 3448 984 300 S50 250 ] 1001 2.63
170491 83 4840 3690 1150 S0 130 380 438 55 3.37
180491 8% 7 85 316 93 4415 665 3730 300 130 170 3.3
190491 87 197 474 a7 3.

0Tt



PRODUCCION DE 6AS

1 1 I I :
| FECHA DiA P, BAS | FECHA  DIA P, BAS | FECHA DIA  P. 6AS 1 FECHA 'DIA P, GAS

1 (TFK) 1 (TEN) ! (TPN} 1 (1PN} :
1 17dla  iEHY ) I/dla  1CH4 ) Hela UCH4 ] 1dla - ICHA
I i 1 i

1230091 1 1130298 4 0,338 1 100391 47 1041 1 20891 70  0.802

1 4019t 2 1160291 25 0413 111039 48 0,997 72.5 1 30491 7t L3N
1250191 3 117028t 26 0.938 1120391 4% 0.938 74.91 40481 77 1.184
1260191 4 0.231 1160290 27 0.938 74.1 1130390 50 1,758 78.1 1 30491 73 1,108
1270191 5 0.263 1190291 28 0.92 1 140391 51 L414 1 os0491 74 0.993
P2a0191 6 0.263 1260291 29 0.883 70.1 118039t 52  L.7% 170490 75 L7
128019 7 0.037 1210281 3¢ 1388 1 16039 83 1.989 1 B4 76 1163
1300191 8 0.168 F220281 31 LS77 7171170391 34 2.083 1 90491 77 L.A72
Lo v 0.301 1230291 32 0.838 1 180391 55  2.178 BL9 1 100491 78  1.643
110291 10 0,132 1240291 31 0.438 1190391 S6 L9110 §2.81 110491 79 112
120291 11 0.338 1230291 M 0,378 1200391 57 L.B77 42.9 1 120491 80 1,365
13029 12 0.357 1260291 35 0.412 1219391 58 1.B53 65.9 1130491 8t L300
140291 13 0337 1270291 36 0.094 46,1 1220391 5%  1.758 &7.6 ) 140491 82  1.589
PS4 0.282 1280291 37 0.037 49.4 1230391 &0  1.681 77.4 1150491 @3  0.683
160291 15 0,151 11039t 38 0 1240391 81 1772 1160491 84

[ S0 T N () 20391 39 0.207 1250391 42 1031 1170491 85

1 B029¢ 17 0.168 13039t 40 0.253 1260391 83 1.6B1 1180491 886  1.502

1 90291 18  0.i68 140391 41 0,233 79.41 27039 &4 0.389 1190491 87 L4711
Proasr 19 0.283 1 50381 42 0.431 1280391 85 03N 1

I o9 20 0,253 boa0391 43 0.648 129039 &6 0.383 i

110 21 0.33 1 70398 4% 0.526 3.1 1 300391 67  0.649 i

113029f 22 0.2% 1 80391 45 0.669 71.7 1 310391 48 0 !

1140291 23 0.5% 190391 4 0.897 1 1049t 69 0.5 i

i 1 1 1
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