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1 INTRODUCCTION

La vinaza es un efluente producido durante la destilacién de
alcohol etilico. Este efluente presenta una elevada cantidad de
materia orgdnica que causa un grave problema ambiental, para el
cual no existe afin legislacién referente a los valores limite a
los que deben cefiirse sus descargas.

El establecimiento de una Norma Técnica Ecolégica referente a esta
industria puede provocar graves dificultades en su cumplimiento,
lo gque acarrearia multas o clausuras con sus respectivas
consecuencias ecénomicas y sociales.

Por lo anterior, es necesario estudiar la forma de tratar
adecuadamente estos desechos, considerando que todo contaminante
es una sustancia no aprovechada a la que se le deberia encontrar
un fin Gtil. Con tal perspectiva se realizé esta investigacién a
nivel laboratorio para estudiar el tratamiento secundario1 de los
desechos (originados en 1la alcoholera) consistentes en 1la
corriente de fondo (vinaza) gque proviene de 1la torre de
destilacién (mediante arrastre con vapor) que separa etanol de una
mezcla obtepida al fermentar melaza de cafia por via anaercbia.
Para ello se empleron dos reactores avanzados tipo flujo

ascendente con lecho de lodos (UASB). El establecimiento de estos

1108 diferentes tratamientos a las aguas residuales se pueden
clasificar en:

Pretratamiento, eliminacién de sélidos de tamafio considerable.
Primario, separacién de s6lidos suspendidos.

Secundario, eliminacién de materia orgdnica disuelta en el agua.
Terciario, purificacién final del agua.



procesos basicos y su modificacién, buscando mejores condiciones
de operacién al remover algunos gases producidos (como st y Co5),
son la parte fundamental en este trabajo de tesis.

Las actividades se desarrollaron dentro de un proyecto global del
Instituto de Ingenierfia de la UNAM que incluye trabajo a nivel
planta piloto (en el ingenio Alianza Popular ubicadoc en Tambaca,
S.L.P.) donde se emplearon reactores anaerobios tipo UASB y
también tipo filtro anaercbio, asi como  pruebas sobre

degradabilidad biolégica del efluente.



2 ORIGEN Y CARACTERIZACION DE LA VINAZA.

2.1, Proceso de elaboracién del alcohol etilico.
En México, la elaboracién de alcohol etflico estd intimamente
relacionada con la produccién de azGcar. En algunos casos, los
ingenios cuentan con una fabrica de alcohol, ya que la materia
prima empleada en ella es la miel incristalizable, llamada también
miel final o melaza, subproducto de la fabricacién de azGcar (Fig.
2.1). La melaza no es, empero, la Gnica materia prima usada ya que
el empleo de azdcares fermentables como sustrato hace posible el
uso de jugo de cafia concentrado o incluso de soluciones de azfcar
{23).
La reaccién de fermentacién alcéholica de la glucosa gue permite
la obtenicién de etanol es:

C_.H,,0,  ——==—==—= > 2 CHSCH

61276 2
El proceso de elaboracién de alcohol etilico comienza diluyendo el

OH + 2 Co, [62]

sustrato con agua caliente hasta alcanzar entre 20 y 22° Brixz; se
afiade 4cido sulfirico para ajustar el pH entre 4.0 y 4.5 unidades
openiendo asi una mezcla que se denomina "mosto fresco".

Con el mosto fresco se alimentan el pasteurizador, el tanque de
mezclado y la tina de fermentacién.

En el pasteurizador se agregan ademis (NH4)2504 Y (NH4)3PO4
necesarios para el desarrollc de las levaduras empleadas; de ahi
pasa al tangue de preparacién de levadura donde se agrega levadura

seleccionada, que se desarrolla en el mosto hasta alcanzar una

2Los grados Brix especifican la concentracién de sacarosa en
disolucisdn acuosa; se definen como log gramos de sacarosa gque
contienen 100 gramos de disclucién; es decir, el % en peso de
sacarosa.
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concentracién'conveniente (madurez de la levadura) para enviarla
al tanque de mezclado donde Se une a la corriente de mosto fresco;
con la mezcla se llenan las tinas de fermentacién. Esta se realiza
entre 20 y 3o°c, la reaccién es exotérmica siendo necesario que
las tinas tengan un sistema de enfriamiento. Cuando se desea
detener la fermentacién, se permite que la temperatura alcance
38% 1lo que inactiva a las levaduras obteniendo un producto
llamado '"mosto muerto" gque consiste en etanol formado y otros
productos, restos de sustrato, materia en suspensién, levadura
empleada Yy la levadura generada. Esta serie de reacciones
realizadas por lotes requieren de 28 a 72 horas y el producto es
enviado a las operaciones de seéaracién que " consisten
fundamentalmente en una serie de destilaciones. En la figura 2.2
se presenta el diagrama de flujo de proceso correspondiente a una
planta para la obtencién de etanol. El1 diagrama est& tomade de
Nayola, Briones y Jiménez [36].

Primeramente, el mosto muerto alimenta una columna de destilacién
por arrastre de vapor llamada fraccionadora o destrozadora (en
otros paises el mosto muerto es enviado primero a una separacién
por centrifugacién con objeto de recuperar la levadura); de ella
se obtienen como productos una mezcla de vapores que estd formada
principalmente por agua, alcoholes y aldehidos ( 8 a 10 °ar, 3) que

sirven de alimentacién a la columna depuradora. Los productos de

3Grados GL; Gay-Lussac representan la concentracién de alcochol
etilico en disolucién, definido como volumen de alcohel en 100 mL
de mezcla a 15 C.
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fondo de la primera columna son un residuo y se conocen CcoOmo
vinaza, siendo este el efluente tratado anaerobiamente durante la
fase experimental de esta tesis.

El producto del domo de la fraccionadora pasa a una torre de
destilacién con calentamiento indirecto 1llamada columna
depuradora. De ella se obienen dos productos:

Las cabezas, formadas por metanol, etanol, y aldehidos junto con
otras impurezas.

La corriente de fondo del la columna es una mezcla de alcoholes
sin aldehidos, de 1la cual son separados, por diferencia de
densidades, los acoholes superiores de alto peso molecular
(amilico, isoamilico, propilico etc.).

La corriente constituida por alcoholes (cabezas), principalmente
etanol, es mandada a una tercera columna que también opera por
calentamiento indirecto; en é&sta se obtiene etanol de 95 - 96 %L
por el domo, mientras que en la parte inferior se obtienen las
llamadas colas ¢gue se encuentran contaminadas por alcoholes
amilicos.

En el proceso, grandes volfinenes de agua son requeridos para la
generacién de vapor y como agua de enfriamiento. A pesar de esto,
la mayor parte de la contaminacién generada por la fabrica de
alcohol se encuentra en las vinazas; la descarga de éstas es de 10

a 12 L por litro de etanol de 96°GL producido.

2.2. Caracteristicas del agua residual a tratar (vinaza).

Partiendo del proceso para la fabricacién de azficar (Fig. 2.1), se



puede observar que se busca eliminar del jugo de cafia original
(mediante sulfitacién, alcalinizacién y precipitacién ), materia
en suspensién, materia colorante, particulas y coloides que se
forman a pH elevado, asi como oxidar los compuestos ferrosos a
férricos (mediante la sulfitacién). Se obtiene asi una solucién lo
mis libre de impurezas posible, a partir de la cual se cristaliza
el azicar de cafia (sacarosa). Esta solucién ademds de sacarosa
contiene glucosa y fructosa, resultado de la hidrélisis
(inversién) de la sacarosa asi como otras sustancias producidos
por la cafia de azGcar: diversos azficares, aceites orgdnicos [35].

Pe la cristalizacién y separacién del azlcar, se obtiene el
centrifugado, que corresponde a las mieles finales o melazas, el
cual es el sustrato usual de la fermentacidén alcéholica. En 1la
tabla 2.1 se muestra un una composicién caracteristica para

melazas provenientes de cafia.

Tabla 2.1. COMPOSICION CARACTERISTICA REPORTADA PARA MELAZA.

Compuesto Porcentaje en peso.
HZO 20
Sacarosa 32
Glucosa 14
Fructosa 14
Compuestos nitrogenados, y otros orgénicos 10

KZO 3.5

cao 1.5

P205 0.2
Carbonatos (Como coa) 1.6
Sulfatos (Como soq) 0.4
Otros 0.8
Densidad tipica 1.42 kg/L

Fuente: P. Honig [23].



De agqui se puede comenzar a dilucidar cuales son los componentes
caracteristicos de la vinaza, ya que a los presentados en la tabla
2.1 sélo hay que incluir sulfato de amonio, fosfato de amonio,
&cido sulfGrico, asi como las levaduras afiadidas a las melazas
para su fermentacién. Durante é&sta, una gran parte de los azGcares
contenidos en las melazas es utilizado convirtiéndose
principalmente en etanol; la mezcla fermentada constituye el
llamado mosto muerto. Este, en la primera columna es destilado por
arrastre de vapor y la mayor parte de los compuestos vol&tiles
(principalmente etanol) son separados en esa misma columna.

Se obtiene un destilado constituido fundamentalmente por etancl y,
por otra parte, un residuo, la vinaza, que contiene una gran
cantidad de materia organica, proveniente en parte de las
levaduras empleadas en la fermentacién, una alta concentracién de
sulfatos y de s6lidos en suspensién [35].

Estas caracteristicas son relativamente comunes a todas las
vinazas ya que el proceso empleado es semejante en todo el mundo4,
tal y como se puede apreciar por los datos de la caracterizacién
de vinazas que se muestran a continuacién (tablas 2.2 a 2.5). Las
causas mi&s importantes de variacién en las caracteristicas de la
vinaza, son por una parte las debidas al sustrate empleado
(melaza, jugo de cafia o incluso algfin otre) y por otra las
referentes al proceso empleado, gue consisten en si se recuperaron

o no las levaduras antes de mandar el mosto muerto a la

4E1 adelanto mis reciente en la elaboracién de etanol para consumo
humano (proceso biogquimico de fermentacién), consiste en el empleo
de levaduras inmovilizadas an un gel gua peramlten trabajar con
reactores a régimen permanente (alimentacién continua) alcanzando
conversiones entre el 95 y 98% con una concentracién de etancol en
el efluente de entre 8 y 11% en volumen [56].



destilacién. Si se separa la levadura, la cantidad de materia
orgénica disminuye. De acuerdo con Carbajal [6}, se reduce en un
80% la demanda bioguimica de oxigeno (DBO), ¢que representa
aproximadamente un 60% de la demanda quimica de oxigenc (DQO).
Segtn Honig [23], por cada m:’ de melaza se pueden producir 120 kg
de coz, 9 kg de levadura para alimento, 35 kg de levadura para
panificacién, 315 L de alcohol pure, 9.2 L de alcohol de cabezas
mis alcohol de colas y 1 L de aceite fusel [23]. Si se acepta la
relacién de 12 L de vinaza generada por cada litro de alcohol

3 de melaza.

producido, se deben abtener 3780 L de vinaza por m
Esto representa la eliminacién de 11.64 g de levadura por litro de
vinaza producido.

En México no se acostumbra recuperar la levadura formada. Para
elle se requiere separar por centrifugacién 1la levadura del
producto de la fermentacién, lo que complica en cierta forma el
proceso. Ademds, para obtener levadura de caracteristicas 6ptimas
se require mantener un gran control scbre el sustrato empleado
(melazas), que en su obtencidn debe de ser enfriado réapidamente
cuando es separado de los cristales de azfcar para evitar la
inversién de la sacarosa, y debe de procesarse rédpidamente. Existe
también el problema de gue la melaza puede variar grandemente en
sus caracteristicas debido a los problemas tenidos en el proceso
de elaboracién del azficar.

Estas caracteristicas del proceso de recuperacién de levaduras
desalientan su uso en las destiladoras que tienen por objetivo

principal la produc':“civsn de etanol.

10



Tabla 2.2. COMPOSICION CARACTERISTICA REPORTADA PARA VINAZA.
FUENTE: Secretarfa de Recursos Hidriulicos [46].

PH ‘4.6
DBO 91520
poo” 22000
Nitrégeno organico 446
Grasas y aceites 2
STT 97222
STF 27226
5TV 69996
8sT 33400
S61idos Sedimentables 1.0
861idos Disueltos 63822
Fosfatos Totales 1250

* Nota: Se reporta un DQO menor al DBO lo cual no es posible por
lo que asumiendo un error de tipografia en el documento original,
el DQO debe de ser 122000mg/L lo cual seria razonable.

Todos los valores en mg/L excepto Sol. Sedimentables (wL/L) y pH.

Tabla 2.3. COMPOSICION CARACTERISTICA REPORTADA PARA VINAZA.
FUENTE: Reis et al. (42]

pH 4.01 + 0.05
DQO 40500 t 4600
STT 46600 + 5000
STV 32100 + 2600
SST : 4000 + 1200
ssyv 3500 + 830
s0;? 4650  + 450
Hierro * 32 + 3.06
Nitrégeno 620 + 45
Fésforo 125 + 5

* Incluye Hierro afiadido no contenido inicialmente en la vinaza.

Todos los valores en mg/L excepto pH.

11



Tabla 2.4. COMPOSICION CARACTERISTICA REPORTADA PARA VINAZA.
FUENTE: Valdés y colaboradores; (53].

pH 4.2
pQot 69060
DQos 64040
pQov 11520
Nt 730
N-NH] 310
P 150
ca 2960
Mg 1370
Na 310
X 2550
so? 2670
sT 61260
STF 15220
STV 46030
ssT 3350
ssv 2840
SSF 610
sbv . 43230
sps 14770
spT 59990
DQOv = DQO volatil a 163 “c.

Todos los valores en mg/L excepto pH.

2.3Volumen de vinaza producido en México.

En México, la produccién de alcochol etilico se realiza
principalmente por procesos bioguimicos, a partir de melazas
{(mieles incristalizables) gracias a la gran cantidad de este
subproducto que se obtiene de la elaboracitn de azfcar. Los paises
que no disponen de melazas obtiene etanol para uso industrial via

hidratacién catalitica del etileno (procesc petroquimico). Pemex

12



Tabla 2.5. COMPOSICION CARACTERISTICA REPORTADA PARA VINAZA.
FUENTE: Instituto de Indenieria, UNAM [35]

PH 4.8
ssv 9300
STT ) 98100
STF 27400
STV 70700
SSF 9500
pQot 93800
DQos 90100
N-NH] 100
NH: org. 1700
P-PO, 640
so;? 4200
SST 18800

Todos los valores en mng/L excepto pH.

cancelé un proyecto para producir 50000 toneladas por afio,

3

aproximadamente 64000 m~ al afio, en un complejo que se localizaria

en Laguna Ostién, Veracruz [13].

3

Para producir 1 m~ de alecohol del 95% se requieren en forma

aproximada 2.4 s

de mieles incristalizables, 20 kg de H,80,, 18
kg ade (NH4)2SO4, 6 Ton de vapor, 10 m3de agua de proceso, 43 made
agua de enfriamiento 'y 30 kWh de energia electrica [13]. Por

tanto, entran al proceso 2.4 m3 de mieles, 0.01 m3 de HZSO4 y 10

n? ge agua de proceso, lo que da un total de 12.41 m?

de los
cuales 11.41 corresponderian a la vinaza. Esto concuerda con la
estimacidn [35] de que por cada litro de alcohol se producen de 10
a 12L ‘de vinza. Considerando que por cada p\:’ de alcohol se
producen 12 de vinaza podemos estimar la produccién de vinaza a

partir de la de alcohol como se muestra en la tabla 2.6.

13



Tabla 2.6. Produccién anual reportada de etanol y estimacién de

la vinaza producida en México.Fuentes 1974-1980 [13], 1981-1987

[33.

Afio Etanol ma/aﬂo vinaza ma/aﬁo
1974 57900 694800
1975 ) 69800 837600
1976 57800 693600
1977 73000 883200
1978 80600 967200
1979 88400 1060800
1980 88000 1056000
1981 55834 670008
1982 55616 667392
1983 71180 . 854160
1984 67572 810864
1985 77551 930612
1986 72833 873996
1987 69671 836052

Nota: La produccién de vinaza fue estimada a partir de 1la

produccién de etanol: (12 L, vinaza'/ L de alcohol).

con respecto a los sulfatos, del balance de materia se tiene que
2700 mg/L de vinaza provienen de los reactivos afiadidos durante la
fermentacién, mientras gque los compuestos contenidos en las
melazas aportan 570 mg/L (de acuerde a la tabla 2.1), que da un
total de 3270 mg/L de sulfatos en las vinazas. Este valor teérico
se aproxima a los resultados experimentales mostrados en las

tablas 2.3 a 2.5 para vinazas producidas en diferentes paises.
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3 FUNDAMENTOS DE LA DIGESTION ANAEROBIA

3.1. Caracteristicas generales de la digestén anaerobia.

La digestidn anaerobia es la degradacién bacteriana de un sustrato
orgénico, que puede estar formado por carbohidratos, lipidos y
proteinas, en ausencia de oxigeno hasta formar co, vy CH4. Esta
degradacién se realiza fundamentalmente en tres fases sucesivas:
hidrélisis - fermentaciéns, acetogénesis y metanogénesis (figura

3.1).

3.1.1. Hidrélisis - fermentacién.

En la hidrélisis, los componentes del sustrato que tienen alto
peso molecular son desdoblados en moléculas mds sencillas
(celulosa en glucosa, proteinas en aminoacidos etc.).
Simulténeamente, en la fermentacién, 1las moléculaé sencillas del
sustrato son transformadas en &cidos carboxilicosz de bajo peso
molecular (&cidos grasos volatiles o AGV) como &cido acético,
propiénico, butirico y valérico; en alcoholes (metanol, etanol);
c02 e hidrégeno.

5Los mecanismos de fermentacién se encuentran entre aquellos que
los seres vives utilizan para la obtencién de energia sin el
empleo de oxigeno.

Constan de'dos partes: En la primera, la materia orgénica es
oxidada por la pérdida de stomos de hidrégeno; en el segundo paso,
la materia orgdnica es reducida por los atomos de hidrégeno que se
eliminaron en el primer paso. En este proceso no se regresa a la
sustancia original; se producen sustancias m&s sencillas, de ello
la obtencién de energia. .

Como ejemplo, en la fermentacién alcéholica de la glucosa se
obtienen dos moléculas de biéxido de carbono y dos de etancl a
partir de cada molécula degradada. En este caso, la energia
obtenida consiste en dos moléculas de ADP transformada a ATP [59].

CGHIZOG + 2ADP —-m—ee- > 2002 + ZCH-CHZOH + 2ATP
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Las bacterias que realizan estas reacciones son
quinioheterstrofas, gue pueden ser anaercbias facultativas (con la
capacidad de vivir en un medio que contenga oxigeno molecular e
incluso ewplearlo) o anaerobias estrictas (no pueden vivir en

presencia de oxigeno molecular en el medio).

3.2.2. Acetogénesis.

En esta fase, los productos de la hidr6lisis y la fermentacion son
transfarmados en acetato, cnacoo'; hidrégeno, H,;
carbono, coz. Estas reacciones son realizadas por bacterias

y diéxido de

acetogénicas (es decir, generadoras de &cido acético) que son
productoras obligadas de hidrégeno u OHPA (“obligate hydrogen
producing acetogens®):
- +
CHchZOH + H20 m———— CH3COD + H + 2H2
26° 9.6 xI/mol $(17]
- - + -
CH3CH2COO + 3520 —————3 CHJCOO + H + JH20 + HCO3
a4 G° 76.1 kI/mol {17]
Estas bacterias son inhibidas por el hidrégeno que producen; 1la

figura 3.2 {29, 48], muestra los jintervalos de presién parcial de
H2 donde es posible que se realicen algunas reacciones de

acetogénesis y de metanogénesis, cuyos AGG deben ser hnegativos
para ser realizables. Se observa que respecto a la acetogénesis la

presién parcial debe ser menor a 107%5atm a partir de etanol y a
6

AGO, la variaci6n en la energia libre de Gibbs en condicioens
esté&ndar, es s6lo una referencia de la factibilidad termodindmica
de las reacciones presentadas, ya gque éstas no se realizan
precisamente a las condiciones est&ndar.
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4atm a - partir de propionato. Como la acetogénesis es un paso

10~
esencial en la digestién anaerobia, la presién parcial de H, no
debe de exceder los valores limite. Respecto a la meétanogénesis,
la linea horizontal que corresponde a la reaccibébn efectuada por
las bacterias acetoclisticas muestra que no son afectadas en forma
directa por 1la presién parcial de Hy, mientras que las
hidrogenofilicas sélo pueden actuar a presiones parciales mayores
a 107%atm. Ppor ello, las bacterias acetogénicas productoras
obligadas de hidré&geno (OHPA) s6lo pueden sobrevivir en presencia
de bacterias metanogénicas que utilizan hidrégeno
(hidrogenofilicas) que son estrictamente anaerobias, siendo esta
la causa de que las bacterias OHPA se encuentren fGnicamente en

esas condiciones.

3.1.3. Metanogénesis.

Esta 1dltima etapa, gque corresponde a las reacciones que dan lugar

a la formacién de metano (CH4), es realizada por dos clases de

bacterias; las que a partir de acetato forman metano (bacterias

ac_etoclésticas) ; responsables del 73% del metano producido:
CH;C00™ + H,0 ——--- > CH, + HCOJ

6% -31 kJI/mol (43]

Yy las bacterias que teniendo como sustrato hidrégeno (Hz) Yy co,
o formato producen metano:
HCOJ + 4H, + H' —--—- > CH, + 3H,0
aG° ~-135 kI/mol [43]
Estos dos tipos de reacciones son las gue concluyen la digestién

anaerobia y muestran que los productos finales de este proceso son
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el metano, CH4 Yy Hco;. Ambos productos se desorben de la fase
liquida, aunque siempre queda algo del producto disuelto.
La especie HCO; se desorbe como CO,:

HCOT + HY w====> €O, + HyO
La desorcién de C(:)2 provoca un aumento del pH ya que el consumo de
H* causa una disminucién en la concentracién de esta especie (ver
el punto 3.2.1. pH). ’
Las bacterias metancgénicas son anaerobias estrictas que reguieren

un intervalo de pH entre 6.2 y 8 siendo éptimo de 6.8 a 7.2.

Necesitan ademis que el potencial del medio sea menor a -330mV.

3.1.4. La sulfatorreduccién.

La serie de reacciones que llevan a la produccién de metano no es
la Gnica gque se puede realizar en las condiciones de digestién
anaerobia. Cuando el sustrato presenta elevadas concentraciones de
sulfatos, las bacterias sulfatorreductoras los emplean para oxidar
los productos de la hidrSlisis - fermentacién o de la acetogénesis
tales como lactato, &cidos grasos volatiles (AGV) o H,. Para
logralo, los sulfatos son reducidos a sulfuros:

CH,CHOHCOO™ + 0.550,% ==~ > CH,C00™ + HCO; + 0.5HS™ + 0.5H"

AG° -19.1 kJI/mol [17]

- 2= - -
CH,C00” + 50,77 -~---> 2HCO] + HS
A6° =71 kJ/mol [43]
2=, o+
21, + 50,27 4 B —————> Hs” + an,0

AG® ~152 kJ/mol [43]
Algunas bacterias sulfatorreductoras (acetogénicas sulfatorreduc-

toras, grupe I [17)) son capaces de actuar como acetogé&nicas
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oxidando parcialmente productos de la hidrélisis - fermentaciédn,
como lactato o etanol, en acetato cuando el sustrato no contiene

sulfatos:

: - - - +
CHJCHOHCOO + 2H20 ———e—— CHJCOO + HCO3 + H + 2H2
AG° 4 kI/mol ([17]
cuando las bacterias sulfatorreductoras son incapaces de actuar
como acet;ogénicas en ausencia de 5042—, pertenecen al grupo IIX.
Las bacterias sulfatorreductoras compiten con 1las bacterias
metanogénicas [43][49]([42] al consumir el sustrato empleado por
ellas, siendo energéticamente favorecidas las sulfatorreductoras.
Con las metanogénicas acetocldsticas:
- 2- - -
CHJCOO + SO4 ————3 ZHCO3 + HS
AG° =71 kdI/mol [43]
CHJCOO + H20 ----- > CH4 + HCO3
46° =31 kI/mol [43]

Con las metanogénicas hidrogenofilicas:

2- + -
4H2 + SO4 + H ===—- > HS + 4H20
A G° -152 kI/mol (43}
- +
HCOJ + 4}{2 + H ————— > CH4 + 3H20

. AG° -135 kI/mol [43]

Estas bacterias, acetoclédsticas sulfatorreductoras (oxidadoras
completas), no se reproducen facilmente a un pH menor a 6 y
probablemente pierden parte de su actividad [41].

Es importante hacer notar gque el S 2

producide durante la
sulfatorreduccién inhibe la metanogénesis, siendo las

concentraciones de inhibicién muy variables (de 50 a 1000 mg/L de
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S"2 } {17), ya que dependen de las condiciones particulares a las
que se realiza la digesti6n anaerobia, en especial del pH. El
s™? es también un producto final de la digestién anaerobia al
igual que el CH, o el Co,; aparece como sulfuro o bisulfuro en la
fase liquida o en el efluente y como H,8 en el gas al desorberse
de la misma forma que el €O,

s + BT meees > s~

3.2. Efecto de las condiciones fisicoquimicas del medio en 1la
digestién anaerobia.
La digestién anaerobia es un proceso que involucra la accién de
una gran diversidad de bacterias que mantienen entre si estrechas
relaciones (simbiosis, dependencia, competencia, etc.) y que
pueden actuar -sobre muy variados sustratos. Al tener cada una
requerimientos caracteristicos en intervalos especificos, las
condiciones del medio determinaradn que bacterias tendrdn mayor
actividad, estableciendo un consorcio bacteriano particular con

sus productos respectivos.

3.2.1.  pH y los equilibrios gas - liquido.

El pH que prevalece en un nmedio donde se realiza digestién
anaerobia depende de varios factores: el pH del sustrato, la
proporcién existente entre bacterias que provocan una disminucién
del pH (las que realizan hidrdlisis, fermentacién o acetogénesis)
al liberar &cidos orgénicos CHBCOO_ H+, Hco; H+, etc. y las que lo

aumentan por consumir H+; las bacterias hidrogenofilicas:
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- +
HCO3 + 4H, + H -==> CH, + 3H,0

4
La diferencia en 1la rapidez de consumo Yy de generacién de ut
origina variaciones en el pH.

En los reactores continuos, cuando se aumenta la cantidad de
sustrato alimentada, se produce un aumento en la concentracién de
N ya que las bacterjas gque producen Y 1o hacen a una rapidez
mayor que la de las bacterias que lo consumen, causando una
disminucién en el pH.

En los reactores por lotes, debido a la conversién gracdual de toda
la materia orgdnica hasta su forma mas degradada p;’sible ( a
través de la digestién anaerobia), el pH inicialmente bajo aumenta
en forma paulatina por consumc de }{+.

otra causa de variacién en el pH es el equilibrio entre el co, en
fase liguida y en fase gaseosa El carbono se puede encontrar de

varias formas en disolucién acuosa: como CO., Hco;, H Cco, y como

2
co, disuelto, presentando los equilibrios mostrados en las figuras
3.3 y 3.4.

En un sistema anaerobio, el pH depende tambi&n de la concentracién
de o, en la fase gaseosa. La desorcién de Co2 consume HT
aumentando el pH. Si la presién parcial de co, es baja, tendersd a
desorbese y si es alta lo hard en menor medida, buscando siempre
alcanzar el equilibrio termodindmico. v

Pel pH que prevalezca en el medio dependersd la forma en que se

2

encuentre el § ¢ y el N3 .

Para controlar el pH en un proceso de digestién anaerobia, se
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acostumbra afladir al sustrato una base, preferentemete bicarbonato
de sodio debido a sus propledades. Una forma diferente de hacerlo
consiste en recircular parte del efluente de los reactores
operados a régimen contfinuo pudiendo desorber o no el co, de dicha
corriente [12].

Otra forma de controlar el pH, tal y como se propone en esta
tesis, consiste en consumir la mayor cantidad posible de H+,

gracias a la desorcién de €O, dentro del reactor, mediante 1la

2
disminucién de 1la presién parcial del €O, en el gas que se
encuentra en contacto con la fase liquida.

La reduccidén en la presiébn parcial de co, se realiza bhaciendo
pasar la corriente de gas producido en el reactor por un equipo de
absorcidn de co2 y recirculando al reactor parte del gas.

El gas recirculadob, que presenta una menor concentraciédn de coz,
se mezcla con el producido durante la digestién anaerobia,
logrando asi la disminucién en la presién parcial de Co, en el

reactor.

3.2.2. Alcalinidad.

La alcalinidad es la capacidad de un sistema para mantener un pH
determinado; es una medicda de la capacidad tampbn del sistema. En
cuanto mayor sea la alcalinidad, se podra mantener un pH mas
facilmente a 'pasar de un aumento en la generacién de Y. En los
sistemas donde se realiza digestién anaerobia, se debe a 1la
presencia de carbonato, en particular a la capacidad tampdn de la

especie Hco; (Fig. 3.3 y Fig. 3.4).
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3.2.3., Temperatura.

Las reacciones que ocurren en la digesti6n anaerobia se pueden
realizar en tres diferentes intervalos de temperatura:
psicrofilicos a una temperatura menor a 20°C, mesofilico de 20 a
40 teniendo los 37°C como temperatura 6ptima y term&6filico de 45 a
65 con los 55°C de temperatura Sptima. Cada intervalo presenta la
accién de diferentes especies bacterianas. La rapidez de reaccién
depende en forma importante de la temperatura, de acuerdo a la
ecuacién de Arrhenius, por lo que es diferente en cada intervalo
de temperatura.

Generalmente el intervalo seleccionado es el megofilico, a pesar
de que las reacciones presentan una rapidez de reaccidn menor a
las mantenidas en el termofilico, una de sus principales ventajas
consiste en la facilidad para mantener la temperatura dentro del
intervalo, esto lo hace mds atractivo, sin demasiadas variaciones
que afectan negativamente al los K microoganismos empleados., Por
otro 1lado, la cantidad de especies microbianas adaptadas al
intervalo mesofilico es mayor que para los otros intervalos, de
esta formz la relacién entre estas especies es menos fragil que en
el intervalo termofilico.

La baja rapidez de reaccién caracteristica del intervalo
psicrofilico hace que casi no sea empleado.

Es importante considerar que la solubilidad de los gases disminuye
con el aumento de la temperatura, por lo que la desorcidn de los

productos volatiles es mayor en el intervalo termofilico.
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3,2.4. Nutrientes y sustancias téxicas para 1la digestién
anaerobia.

Las bacterias que intervienen en la digestién anaerobia, como
cualquier otro organismo, requieren junto con una fuente de
‘ carbono de algunos compuestos gquimicos determinados para su
metabolismo. Estas sustancias indispensables (nutrientes) pueden
resultar perjudiciales si su concentracién es elevada (fenémeno de
inhibicién de la actividad de las bacterias). Los principales
nutrientes son: nitrégeno, fésforo, azufre, hierro, niquel y
cobalto.

Los requerimientos de nitrégeno y £6sforo se han determinado en
forma empirica dada la variedad de sustratos y bacterias
involucradas. 8Se regquiere gque el carbono esté presente en
concentraciones de 30 a 40 veces mayores gque el nitrégeno. Los
requerimientos de fésforo son aproximadamente un 15% de los de
nitrégeno [50]. Se considera 6ptima la relaciédn C/N/P, 150/5/1
{35].

El exceso de nitrdgeno propicia la formacidén de idén amonio (NH:L
En concentraciones de 1500 a 3000 mg/L este ién causa la
inhibicién de las bacterias anaerobias ([29] tomado de ([35]). El
amoniaco (NHS), es inhibidor a concentraciones de 150mg/L [35]
siendo importante el pH para determinar si el nitrégeno se
encuentra come amoniaco o como i6n amonio. En la figura 3.5 se
presentan los equilibrios en las fases gas y liguida; en la figura
3.6 se presenta el diagrama de distribucién de especies para el
ién amonio y el amoniaco en disolucién acuosa como funcién del pH.

De la observacién de estas graficas se puede apreciar que a un pH
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menor a 7.5, pricticamente todo el nitrégeno se encuentra como ién
amonio, por lo gque la cantidad de NH, libre susceptible de ser
desorbido y por tanto de aparecer en el gas producido es muy
reducida. Conforme el pH aumenta, la fraccién gde NH, libre se
incrementa, con lo que la concentracién de NH; en el gas producido
es mayor.

El intervalo de pH en el que es factible la digestién anaerobia va
de 6.2 a 8.0 (ver punto 3.1.4), por tanto poco NH3 pasarid al gas
producido a menos que el pH sea cercano a 8.0 Y gque 1la
concentracién de nitrbégeno en el agua residual a tratar sea
suficientemente elevada.

La principal fuente de azufre para las bacterias anaerobias es el
$72, en su forma no disociada.

Las bacterias también pueden asimilar el azufre de la cisteina y
de la meticnina, que son dos amino&cidos.

SH-CH,~C(H, NH,) ~COOH . cisteina

)
CH3-S—CH2-CH2—C(H,NH2)—COOH Metionina

2 es 25 mg/l1 a un pH de

La concentracion 6ptima de azufre como S
6.85 unidades, igual al pKa del st, donde la concentracién de st
es. practicamente la mitad (12.5 mg/L) de la concentracién total de
-2

s “. A eéta concentracién, un 0.5% (v/v} del gas producido en 1la

digestién anaerobia corresponde a H,8 [49].
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En la Figura 3.7 se presentan los equilibrios entre las fases gas,

acuosa y s6lida para el 572,

2 gebe

" Para poder pasar a través de la membrana ‘celular, el S~
encontrarse en su forma no ionizada, H,5 (48], especie que es
téxica para las bacterias metanogénicas en concentraciones
superiores a 100 o 150 mg/L [49]; con 200 mg/L se reporta la
ausencia total de metano producido {22]. En al figura 3.8 se
muestra el diagrama de distribucién de especies en disolucién
acuosa para los sulfuros en funcién del pH. Por otro lado, el S-2

provoca 1la precipitacién de los metales al formar sulfuros

metdlicos (figura 3.7, equilibrios del sulfuro en las fases gas,
liguida y s6lida), incluso de aquellos metales necesarios para las
bacterias.

De acuerdo con la informacién publicada [22], las reacciones de

sulfatorreducién son inhibidas en proporcién a la concentracién

2

total de S~ Yy no a la de st‘. Hilton y colaboradores [22]

informan que con altas concentraciones de 572

¥ un alto pH (baja
fraccién de st) , la remocién de carbono ocurre principalmente por
via metanogénica, mientras que a bajos pH (alta fraccién de HZS) .

tanto la metanogénesis como la sulfatorreduccién son inhibidas.

32



(44

HeS

211 8 e

CION

FASE GASEOSA

E
=

DESDOR

HzS ? H+HS _‘T? H'+ S

FASE LIQUIDA

farozad il :

-~
%)

KH
K1
K2

1.0 E-7 (pKl =

nonoy

DISOYUCION
LN\

FASE SOLIDA

<~
NOIJV L

(M>xS

00724 mol gos/ LH;D) atm <o 359C)

7.00

12 E-13 (pK2 = 1292

KS depende del cation para el Fe: 1.4 E-22

FIGURA 3.7

'EQUILIBRIOS DEL SULFURO [2]




1.0
. I SULFURQ
0.9p
AC. SULFHIORICO BISULFURQD

0.8}
= 0.7f ————
=) S-11 pKI=7
g o.6} pKa=12.92
a
1
L 0.5 e

5-11 pKi=5.87
K2=12.

0.4b pka=12.92

0.3p

0.2t

0.1¢

0.0 1 1 1. s e g , 'y '] A,

I?345678910HI2|3I4DH

FIGURA 3.8

DIAGRAMA DE DISTRIBUCION DE ESPECIES EN DISOLUCION ACUOSA PARA EL

572 EN FUNCION DEL pH.

El pKa depende de la fuerza. ib6nica de la disolucién, de la
temperatura y de los componentes de la solucién en particular. En
la grafica el K1 = 7.00 (linea - continua) corresponde a
digsolucicnes a 30°C y conductividad de 0 micromhos y pKl = 6.87 a
30°C y 4000 mircomhos (linea discontinua), que es un pardmetro
para evaluar la fuerza iénica. .
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En la figura 3.9, se presenta en forma simulténea los equilibrios
para el carbonato, el sulfuro y el amoniaco en disolucién acuosa
como funcién del pH. En ella se puede apreciar que las especies
predominates en el intervalo de pH que corresponde a la digestién
anaerobia son: bicarbonato y carbonato, A4cido sulfhidrico y
bisulfﬁro y amonio.

Los metales que praecisan las bacterias anaerobias son Hierro (Fe),
Cobalto (Co), Niguel (Ni) (48). Se reporta el requerimiento de
trazas de Molibdeno (Mo), Tungsteno (W), Selenio (Se) (48] e
incluso 2Zinc (2n) [26]. Estos elementos en concentraciones mayores
a las necesarias pueden resultar téxicos al inhibir la actividad
de las bacterias. Otros elementos como Aluminio (Al), Cromo
(cr4+), Arsénico (As) y en especial metales pesados tales como
Plomo (Pb) y Plata (Ag) sin ser nutrientes causan toxicidad adn en
bajas concentraciones.

Los cationes de los metales alcaliqos y alcalinotérreos favorecen
la actividad de las bacterias anaerobias, aunque en altas
concentraciones la inhiben. Pueden actuar en forma antagénica
(efectos opuestos, contrarrestando los estimulos, ya sean
inhibidores o favorecedores) o en forma sinergistica (mismos
efectos, aumentando el estimulo). El efecto aislaao de estos

cationes se muestra en la tabla 3.1.
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~Tabla 3.1 Efecto de las concentraciones de cationes de metales
alcalinos y alcalinotérreos en la actividad metanogénica
Fuente: [29) tomado de [35].

Concentracién (ng/L)

catién Favorecedora Ligeramente Inhibitoria
+ Inhibitoria
Na 100-200 3500-5500 8000
x* 200-400 2500-4500 12000
ca™t 100-200 2500-4500 8000
Mgt 75-150 1000-1500 3000
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4 PROCESOS DE DIGESTION ANAEROBIA

lLos procesos de digestién anaerobia aprovechan las caracteristicas
de esta via metab6lica, descritas en el capitulo anterior, para
someter a tratamientos depuradores las corrientes de desecho qﬁe
presenten una elevada concentracién de materia orgsnica, la cual
es hidrolizada, fermentada y finalmente 1llevada hasta metano
durante el proceso de digestién. Se obtiene de esta manera una
corriente de agua tratada con menor concentracién en materia
orgdnica y a la vez productos fitiles tales como gas metano o, en
ciertos casos, azufre (recuperacién de azufre a partir del H,S
producido, aspecto que se detallari posteriormente).

Los procesos de digestién anaerobia tienen como parte central al
reactor anaerobio, en torno al cual se disefla el resto del
proceso: Sistemas de bombeo, sedimentadores o flotadores, tangques
de neutralizacién, manejo y purificacién de los productos en
estado gaseoso (metano, CO, y Hy8 principalmente) e incluso de los
efluentes liquidos con sus posibles tratamientos posteriores, asi
como los sistemas de control requeridos para el proceso en su

conjunto.

4.1. Reactores anaerobios.

El desarrollo de los reactores anaerobios ha permitido establecer
tres clases de ellos, denominadas generaciones. La primera
generacién corresponde a los reactores donde los microorganismos
responsables de 1la digesti6én anaerobia se encuentran en

suspensién, distribuidos con menor o mayor grado de homogeneidad
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en el reactor, siendo asi evacuados junto con los residuos
liquidos tratados. La segunda generacién corresponde a aguellos
reactores gque mantienen a los microorganismos retenidos en su
interior, existiendo varias formas de lograrlo. Una es emplear un
soporte fijo con el fin de permitir la formacién de una capa o
pelicula de microorganismos sobre su superficie. Otra alternativa
consiste en propiciar (evitando una agitacién excesiva y con el
uso de un inéculo adecuadol) que los microorganismos se agrupen en
los llamados lodos anaerobios ("flocular®) donde llegan incluso a
formar granos (lodo anaerobio concentrado en pequefios grumos o
granos con hasta 5mm de didmetro) de una alta sedimentabilidad,
que permite retenerlos. Los reactores de tercera generacién son
aquellos que mantienen a los microorganismos en pelicula sobre
algfin soporte, s&lo gue dicho soporte es expandido o fluidificado

mediante un flujo de recirculacién.

4.1.1. Pardmetros importantes en la operacidén, disefio y estudio de
los reactores anaerobios continuos.

Es necesario fijar las condiciones fisicoguimicas adecuadas para

la digestién anaerobia (Anexo 1: pH, alcalinidad, temperatura

etc.) mediante el establecimientode ciertas condiciones de

operacién del reactor.

Los paréametros principales son: tiempo de retencién ( € ) y carga

orgdnica volumétrica ( Bv ). Para definirlos se empleael gasto o

1 se 1e 1lama lodo de inéculo al lodo rico en bacterias anaerobias
que se introduce ("siembra") al reactor para iniciar su operacién.
Es mejor en cuanto mayor sea la actividad y la cantidad de
bacterias anaerobias que contenga. Dependiendo de la clase de
reactor gque se emplee pueden ser importantes sus caracteristicas
de sedimentabilidad.
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flujo volumétrico Q@ = { LJ/ T ], Volumen del reactor V.= [ L
concentracién del reactivo (sustrato), que para reactores gque
degradan la materia orgadnica se maneja como DQO o DBO: demanda
quimica de oxigeno o demanda biloquimica de oxigeno, dque
representan la cantidad de oxiIgeno necesario para degradar,
totalmente (DQO) o bioguimicamente (DBO), la materia orgénica
presente (ver apéndice 1) expresindose como masa de oxigeno
requerida ( g o mg ) por volumen de muestra.
El tiempo de retencién (@), la carga orgdnica (Bv) y la carga
organica mi&sica (Bm) son definidos de la siguiente manera:
e=vys/o=c1i;31=017)
Bv=gc/v=rtiuysridy=nys L3
Bm =Bv/Xx = Qc/VXx=[ M /MT]=(1/T] = kgDQO / kgSSV dia;
en este caso la masa M es la materia orgdnica contenida en el
sustrato alimentado y x la concentracién de biomasa (sélidos
suspendidos volatiles, SSV) en el reactor.
La carga orgadnica volumétrica muestra la masa de sustrato por
unidad de tiempo y por unidad de volumen que es alimentada al
reactor y la carga orginica misica representa el mismo concepto,
pero por unidad de biomasa (SSV).
Las variaciones en estas condiciones de operacién pueden tener un
fuerte impacto en las condiciones fisicoquimicas de los reactores;
si el tiempo de retencién es demasiado elevado, puede praovocar el
arrastre del lodo ( esto filtimo depende en gran medida del disefio
del reactor, en especial de su zona de sedimentacién ). cuando la
carga orgdnica es excesiva, las bacterias metanogénicas no pueden

procesar el sustrato procedente de pasos anteriores de 1la
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digestién anaerobia. Esto ocasiona un descenso.en el pH, una mayor
proporcién de biéxido de carbono respecto al metano en el gas
producido y una inhibicién de las bacterias met&nogénicas.

La eficiencia en la remocién de materia orgénica o, en una forma
m&s sencilla: porcentaje de remocién, se determina con base en la
concentracidén en materia orgdnica del efluente de reactor y la de

su influente, que se pueden expresar como DQO o DBOZ.

4.1.2. Reactores anaercbios de primera generacién.

Son los reactores mds antiguos; se caracterizan por mantener
elevados tiempos de retencién, que trae como consecuencia un gran
tamafio de reactor.

Los principales reactores de primera generacién son:

Fosa séptica.

Realiza principalmente la hidrdlisis de la materia orgdnica en
suspensién, siendo la depuraci6én realizada sélo parcial. Consiste
en un tanque cerrado, gue dgeneralmete se ehcuentra enterrado, al
cual se alimenta el agua residual. El agua residual tratada fluye
en el extremo opuesto del tanque por lo que funciona como un

reactor convencional no mezclado [58). La acumulacién de materia

2En caso de que la concentracién este expresada como DBO, es
imposible obtener una eficiencia del 100% porque parte de la
materia orginica es transformada en bacterias del consorcio
bacteriano presente (biomasa, que puede ser retirada de 1la
corriente 1liquida). Cuando se expresa como DQO, a la razén
anterior se suma el hecho de que no toda la materia orgénica
degradable quimicamente lo es bioguimicamente por lo gue menos aun
se puede obtener una eficiencia del 100%.

% de Remocién = (DO o DBO)1 - (DQO o DBO}2 , ,4qs

(DQ0 © DBO) 1

(DQO o DBO)1: Concentracidn en materia orgdnica del influente.
(DQO o DBO)2: Concentraci6n en materia orgdnica del enfluente.
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en el interior del reactor hace necesario remover el lodo
acumulado cada seis meses. Como en toda digesti6én anaerobia
completa se produce CH4 Y co2 pero, las fosas sépticas normalmente

no se disefian de forma tal gue sea posible captar el gas generado.

Tanque Imhoff.

Es un reactor gue consta de dos compartimientos, en la parte
superior se encuentra un sedimentador y en la inferior el cuerpo
del reactor; el tanque no tiene agitacién. El sedimentador, que es
por donde se alimenta al reactor, tiene un tiempo de retencién
corto; la parte inferior funciona como reactor convencional y la
recuperacién de gas es mds sencilla que para la fosa séptica.
Tanto el tanque Imhoff como la fosa séptica mantienen tiempos de
retencién a partir de dos dias. Su disefic se basa mis que en un
porcentaje.de remocién, en el volumen deseado para acumular los

lodos Y en el periodo de purga.

Lagunas anaerobias.

Estos reactores son grandes estanques con hasta 10 m de
‘profundidad que se mantiene en condiciones anaerobias excepto en.
su zona superficiai. La mala distribucién del sustrato y de las
bacterias anaerobias es causa de sus prolongados tiempos de
retencién y en consecuencia grandes volumenes de reactores., Estos

sistemas pueden ser fuente de olores desagradables.
Digestor anaerobio convencional.

Consiste en un tanque cerrado sin agitacién ni calentamiento,

donde la materia en suspensién se estratifica estableciendo zonas
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definidas: una capa superficial, otra de sobrenadante, la capa
activa, donde se realiza practicamente 1la totalidad de 1la
digestién anaerobia, gque corresponde apenas a un 30% del volumen
total del reactor [58)], y finalmente una capa de espesor varible

formada por s6lidos estabilizados.

Digestor anaerobio completamente mezclado.

Es un digestor anaerocbio convencional gque cuenta con agitacién y
cominmente con calentamiento. Se utiliza con frecuencia para
tratar via anaerobia los lodos de purga provenientes de plantas de
tratamiento aerobio de aguas residuales ([30]. El mezclado se
realiza con un agitador mec&nico o mediante la inyeccién en 1la
parte inferior del reactor del gas producido, con esto se busca la
agitacién completa y una concentracién homogénea en el reactor.
Debido a la presencia de s6lidos suspendidos en el efluente
(arrastre de lodos anaercbios por efecto de la mezcla completa),
se acostumbra unir al sistema un tanque similar en volumen para

sedimentar los lodos.

Reactor de contacto anaerobio.

Es un reactor completamente mezclado seguido de un sedimentador,
el cual permite separar los lodos anaerobios evacuados, con altas
concentraciones de microorganismos, del resto de efluente liquido
tratado. Los lodos anaerobios recuperados son recirculados al
reactor o desechados de alguna otra forma. Se operan generalmente
con tiempos de retencién cercanos a 5 dias. Es la variante

anaerobia del proceso de lodos activados; propiamente un proceso
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de transicién entre la primera y la segunda generacién.

4.1.3. Reactores anaerobios de segunda generacién.

La principal caracteristica de los reactores de segunda generacibdn
es retener a los microorganismos en el reactor; 1la elevada
concentracién de microorganismos as! lograda permite que estos
reactores sean operados a tiempos de retencifn sustancialmente
menores a los reactores de primera generacién, comGnmente entre
0.5 y 3 dias. En consecuencia son de menor tamafioc que los

reactores de primera generacién.

Filtro anaerobio

M&s proplamente, reactor de lecho empacado con pelicula biolégica
fija. Es en realidad un reactor y no un filtro. Fue desarrollado
por Young y McCarty en 1964 [56] y es generalmente operado en
flujo ascendente. El agua residual atraviesa de un extremo a otro
el reactor, en ese recorrido entra en contacto con la pelicula
biolégica. La relacién entre volumen del empaque y volumen libre
.{inverso del coeficiente de vacio) debe de ser baja para evitar 1la
obstruccién del reactor dada la acumulacién paulatina de 1odos..
Estos reactores pueden ser operados con alimentacién de altas

cargas orgdnicas, del orden de 10 kg DQO/madia.

Reactor tubular de pelicula fija.
Es un reactor de lecho empacado y pelicula fija para el cual el
empaque consiste en tubos o placas de cerimica, poliester, PVC,

etc., que forman canales verticales con relaciones &rea/volumen
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mayores a 150 m2/m3. El empaque ordenado permite evitar 1los
taponamientos y facilita las purgas de lodos. Soporta cargas

orgénicas de hasta 15 kg DQO/m3 dia.

‘Reactor anaercbio de lecho de lodos (UASB: "upflow anaerobic
sludge blanket").

Este reactor desarrollado por Lettinga en Holanda, se basa en la
formacién de lodo anaerobio granular de buena sedimentabilidad. La
digeastién anaerobia se realiza fundamentalmente en el 1lecho de
lodos a través del que asciende el sustrato alimentade por la
parte inferior. La sedimentabilidad de los lodos permite que no
sean arrastrados fuera del reactor, cuenta ademds, en la parte
superior, con un sistema de separacién de fases gas-liquido-sélido
para .evitar la salida de sb6lidos suspendidos en el efluente y
separar el gas generado, permitiendc su recuperacién.

Para su empleo adecuado, eS necesario en el arrangue gue el
reactor contenga lodos anaerobios (in6culo), gque permitan 1la
rapida formacién de la cama granular. Es importante la correcta
distribucién de la alimentacién en la parte inferior del reactor
que mantenga una disponibilidad de sustrato suficiente en todo el
lecho de lodos.

El hecho de no requerir soporte hace disminuir el volumen de este
reactor frente a los empacados, siendo su costo menor tanto por la
reduccién de volumen como por la eliminacién del empaque. Es capaz

de soportar cargas de 20 kg/madia.
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4.1.4. Reactores anaerobios de tercera generacién.

Son reactores de lecho fluidificado o expandide mediante 1la
recirculacién del efluente producido. Los microorganismos se
concentran en forma de pelicula fija sobre el soporte fluidificado
{que estdtico ocupa alrededor de un sexto del volumen del reactor
[48]). El soporte frecuentemente es poroso, (por ejemplo vidrio
sinterizado ), con un &rea superficial del soporte por volumen
empacado superior a 200 mz/m3 que puede ser aprovechada para la
formacién de la pelicula fija. Este reactor tiene la ventaja de
permitir tiempos de retencién menores a 12 h con cargas superiores
a 30 kg DQO/dia.

Este tipo de reactor requiere de un arrangque y operacién en
especial cuidadosos, principalmente respecto al gasto de

recirculacién y a la formacién de la pelicula biolégica.

4.2. Gases obtenidos en el proceso de digestién anaerobia.

En la digestién anaercbia se produce un desecho liquido de menor

carga orgénica junto con diversos gases, siendo los principales

metano (CHd), bibéxido de carbono (coz) Yy dcido sulfhidrico (st).

A los dos primeros corresponde casi la totalidad del volumen de’
gas 1iber_ado; se encuentran normalmente en concentraciones de 50 a

70 y de 30 a 50% respectivamente, la presencia de H,S es funcién

del contenido en so4 en el agua a tratar. El resto son trazas de
hidrégeno (Hz)' nitrégeno (Nz)' y amoniaco (NH3). Hay que sefialar
que el nitrégeno es el segundo componente del gas (22%) cuando se

trata por via anaerobia el agua residual doméstica.
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4.2.1. Utilidad de los gases.

El métano puede ser empleado como combustible en motores gue
generen energia mec&nica o eléctrica, en calderas para generar
vapor, para proporcionar iluminacién, como gas de cocina, y en
otros usos. las propiedades de este compuesto y las de otros
combustibles usuales se muestran en la tabla 4.1.

El bi6xido de carbono generalmente no es aprovechado, mientras que

a partir del H,S se puede recuperar azufre elemental (16].

2
El uso a que se destine el gas obtenido determina el proceso de
separacién necesario y la pureza deseada en los productos.

Los datos mostrados en al tabla 4.1 ponen en evidencia 1la
diferencia entre el gas purificado (metano) y el no purificado; se
prodﬁce 40% mas energia del metano puro gque de la misma masa de la
mezcla mas usualmente obtenida (aproximadamente 60% CHA, 40% coz).
Es importante tener en cuenta que la eliminaciébn de Co,resulta
indispensable cuando se desea comprimir el gas ya que reduce en. un
40% el volumen de gas a comprimir para lograr una consecuente
disminucidén tanto en el tamafio del equipo empleado como en 1la

_ energia consumida en ello.
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Tabla 4.1. Propiedades calorificas del metano y de algunos
otros combustibles usuales. Fuente [7].

Entalpia de combustién

Conmbustible MJ/kg MJ/m3
Metano 50.0 35.9
90% Metano 10% inerte 45.0 32.3
60% Metano 40% inerte 30.0 21.5
Propano 46.4 90.9
Butano 45.7 118.5
Metanol 19.9 15900
Etanol 26.9 21400
Gasolina 45.0 33300
Diesel 42.1 34500

4.2.2. Solubilidad en agua de los principales gases.
Una de las propiedades mis importantes de los gases producidos en
la digestién anaerobia (sobre todo para la purificacién de estos)
es su solubilidad en agua. Algunos valores reportados se muestran
en la tabla 4.2. El amoniaco no sigue la ley de Henry, por lo que
no se incluye su canstante, Para este compuesto se requiere ctro.
modelo o emplear datos experimentales.

Ley de Henry:

Xi (moles/L) = kH [ moles / LH,0 atm] * pYi [atm]

Xi = Concentracién moloar del gas en el liquido.

kH = Constante de Henry.

pYi = Presidén parcial del gas.
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Tabla 4.2. Valores de la constante de Henry y la solubilidad
correspondiente., Fuente (7].
Valor de la constante de Henry, KH (mol gas/LH20 atm)

Temp. H N o CH H,S

2 2 2 4 2 2
20C 7.93E-4 6.78E~4 1.36E-4 1.45E-4 3.84E-4 0.113

co

25C 7.17E-4 5.85E-4 1.16E-4 1.23E-4 3.11E-4 0.093
age 6.59E-4 4.96E-4 0.97E-4 1.005E-4 2.34E-4 0.0724

Solubilidades correspondientes (ml gas/LHzo atm)

Temp. H2 N2 02 c54 Co2 st
20C 18.24 15.42 31.03 33.80 878 2582
25C 17.54 14.32 28.44 . 30.00 760 2282
3oc 16.66 12.54 24.52 25.04 592 1831

4.2.3. Propiedades corrosivas y téxicas (para el ser humano).

El &cido sulfhidrico es altamente corrosivo para los metales, en
especial Cu y Fe; la presencia de humedad facilita la corrosidn.
El contenido de H,S en el gas que se lleve a combustidn debe ser
limitado, no es adecuada una concentracidn mayor a 0.7%v/v (7],
debido a que en la combustién se forman 502 Y 503, gases cuya
emisién debe ser controlada (provocan problemas de corrosién y
lluvia acida).

La accidén biolégica del H,$ no se limita a la inhibicién de 1la
digestién anaerobia, es también un compuesto té&xico al ser humano.
Los efectos de la exposicién a esta sustancia pueden ser graves y
dependen tanto de la concentracién presente como del tiempo de

exposicién (Tabla 4.3.).
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Tabla 4.3. Efecto del st sobre el ser humano a diferentes

concentraciones. Fuentes [67, 7).

CONCENTRACION® EFECTOS

0.13 (epav) Umbral de olor para el ser humano.

10 Concentracién mixima aceptable para exposicién
prolongada ("threshold limit value"; TLV).

5-40 En este intervalo se pierde la sensibilidad al H,S
con el olfato.

75-150 sintomas ligeros después de algunas horas de
exposicién.

170-300 Maxima concentracidn inhalable por una hora sin
efectos serios, se ©presenta una significativa
irritacién ocular y respiratoria.

400-500 Intervalo peligroso después de 30 a 60 minutos de
exposicién.

600 6 mis Fatal en menos de 30 minutos de exposiecisn.

El gas producido por 1os reactores anaerobios puede contener
‘normalmente hasta 3% y excepcionalmente 10% v/v de HZS (421,
concentracién dque .puede resultar perjudicial para el humano..
Es necesario tomar las precauciones pertinentes (eliminacidn de
H,S, ventilacién adecuada).

Un importante agente corrosivo es el biéxido de carbono en
presencia de humedad, ya que el agua absorbe co, a saturacién, El
€O, disuelto, por los equilibios existentes para el carbonato e;l

agua, forma acido carbénico y abate drasticamente el pH (figuras

3ppmv: Partes por millon en volumen.
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3.3 y 3.4). La acidez de una solucién saturada de Co2 depende de
la presién parcial de Co, de acuerdo con la siguiente expresién:
pH = 3.8 - 0.5 log P de CO,
( P en Bar a 20°% )
Esta ecuacién es vA&lida para altas presiones parciales de co,,

aungue la fuente no indica el intervalo preciso [7].

4.3. Procesos existentes para purificar los gases producidos en la

digestién anaerobia.

4.3.1. Eliminasién de Hzo (vapor) .

El gas producido se encuentra si no saturado, si muy cerca de su
saturacién por vapor de agua; esto se debe a que el gas ha sido
liberado por la desorci6n de sus componentes de la fase liquida
contenida en' el reactor. El agua al condensarse puede ocasionar
preblemas en el flujo de gas, en su compresién o cérrosién (ver

punto 4.2.3.). Existen diferentes metodos para secar el gas:

Condensacién del vapor de agua
Se realiza por enfriamiento o en trampas a temperatura ambiente, o
por compresién y enfriamiento. Este Gltimo método es el mas

eficiente.
Adsorcién fisica en s6lidos.

Para esto se usan sélidos parcialmente deshidratados como alGmina

activada (A1203—1/2H20) o silicagel o mallas moleculares.
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Absorcién en liquidos.

Soluciones altamente concentradas de LiCl, NacCl o CaCl2 e
inclusive dietilenglicol o trietilenglicol son los liguidos
higroscépicos seleccionados mas frecuentemente. La regeneracién de
los glicoles se realiza por destilacién o por desorcibn del aqua,
ya sea con una corriente de un gas inerte o por vacio. Un ejemplo
del dltimo proceso es Dehydrate ( BS & B Engineering Company Inc.

[16]).

Adsorcién gquimica en sélidos.
Para ello se emplea cloruro de calcio, caCl2 y 6xido de calcio
Ca0. Ambos pulverizados, gue se desechan cuando se encuentran
saturados.
Las reacciones gue ocurren son:

cacl n<e6

+ nH,0 <==me=m-— ——> nH20~Cacl

2 2 27

Ca0Q + HZO Commmm————— Ca(oﬂ)2

El Ca(OH)2 reacciona con co, y st.

4.3.2. Eliminacié6n de co,
El CO2 junto con el metano son los principales componentes del gas
producido en la metanogénesis. La presencia de Co2 Y H,8 son
problemas compartidos con la industria petroquimica donde tambié&n
es necesario remover estos compuestos de mezclas gaseosas. Asi
algunos procesos petroquimicos de endulzado4 de g;s son aplicables

a procesos anaercbios con perspectivas interesantes.

4Se entiende por gas amargo a aquel que contiene compuestos gue al
disolverse en agua pueden formar &cidos, los principales son CO, y
H,S. Por extensién, cuando se han eliminado estos compuestos de“un
gds amargo, se tiene un gas dulce.
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Reaceidn con sélidos.
El Ca0 es el tinico compuesto en estado s6lido usado comunmente con
este fin. La reaccién presente es:

Ca0 + €O, <==mm-m=-==> Caco,

Reaccién con soluciones alcalinas.
En esta técnica se selecciona una de las soluciones de hidroxidos

o carbonatos que reacciona con CO, Las reacciones mas comunes

2
son:
2KOH -+ CO2 Remm—m——— - > K2CO3 + H20
K2C03+ COZ+ HZD Lo —————D 2m{903
2NaOH + C02 Qe > Na2C03 + H20

ca(OH)2 + €0, <mmmmmmmm—m> CaC03 + H2°
Las solubilidades de los carbonatos formados son:
K,C0,: 105.5g9 / 100gH,0 a 0%, 1seg / 100gH,0 a 100% [68];
Nacoj: 15.4g/100gH,0 a 10°C, 37.3g/100gH,0 a 90°C [68] y
CaCO3: pKs = 8.54 [69].
Si.el gas a tratar contiene st, este compuesto se elimina 'al

reaccionar con la solucién y formar sulfuros:

2KOH + st Cmmm e > KZS + H20
K2C03 + HZS e rm———— > KZS + 2KHC03
2NaOH + HZS Cmrmem e ——— > Nazs + 2H'20
Ca(OH)2 + HZS S m————— > CaS + 2H20

Las solubilidades de los sulfuros formados son:
K,S: muy soluble; NaS: 15.49/100gH20 (1o°c), 57.3g/1009H20
(90%c) (cal.

53



Como se puede observar, la soclubilidad de 1los sulfuros Yy
carbonatos formados es muy grande, por lo gue sélo se presentarédn
precipitados cuando se agoten soluciones concentradas.

La eleccién del compuesto a usar depende principalmente de
criterios econémicos ya que, a excepci6ébn de los carbonato de sodio
y potasio no son soluciones regenerables, lo gue conlleva altos

costos de operacién.

Soluciones alcalinas regenerables: Carbonato de Potasio y
Carbonato de sodio.

, asi como de H,5 se realiza con 1las
reacciones mostradas anteriormente. A saber:

La eliminacién de CoO

2NaOH + CO2 - ——> N32C03 + HZO

2NaOH + st e ——— > Nazs + 2H20
K2C03 + C02 + HZO e ————— > ZKHCO3
K2C03 + HZS ---------- > KZS + 2KHC03

La soluciones alcalinas puede ser regeneradas al desorber los

gases absorbidos mediante calentamiento:

N32C03 + H20 ———————— —=> 2NaOH + CO2
NaZS + 2H20 ——————————— > 2NaOH + HZS
ZKHCO3 —————————— > K2CO3 + C02 + H20
xzs + ZKHCO3 e ———— > KZCOJ + st

La aplicacién industrial de estas reacciones se realiza mediante
columnas de absorcitn y de desorcién. Existen varios procesos
comerciales tales como Giammarco-Vertroke (Giammarco) {16],

Bendfield (UOP)[16] y Flexorb (Exxon) [16].
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Empleo de etanol-aminas.

Las etanol-aminas® son algunos de los absorbentes mids usados en la
petroquimica para el endulzamiento de gas. Su usc es posible
gracias a que forman complejos con Co, y H,S a bajas temperaturas
( 30 - 50%c por ejemplo) mientras que a temperaturas mis elevadas

(110 - 150 °

C) los compuestos formados son destruidos, lo cual
libera Co, y H,S por desorcién,

2RNH, + H,§ <mem=mm-ow- > (RNH;),8

2
2RNH, + €O, + H,0 <mrmm—mmmn- > (RNH,) ,C0,

2 2 2
En general estos procesos constan de un absorbedor en una o varias
etapas y un desorbedor. La absorcién se realiza a una mayor
presién que 1la desorcidén, lo que propicia el desarrollo de
procesos con destilacién en una etapa en equilibrio (flash) entre
el absorbedor y el desorbedor. Se obtiene la amina parcialmente
regenerada, que se alimenta en la parte del absorbedor mis cercana
a la alimentacién del gas a tratar, mientras el resto de la amina
pasa al desorbedor. Con calor y bajas presiones se desorbe
practicamente todo el (:o2 y el Hy8, ¥ la amina se regenera para
poder ser usada de nuevo. Esto permite una disminucién en las
pérdidas de energia y hace mds costeable el proceso, que es
ampliamente usado en petroquimica: Activated MDEA [16], Adip [16],

Amine Guard [16], Econamine, Flexorb SE y PS [16] y Sulfinol [16].

Monoetanol amina, MEA; dietanol amina, DEA; trietanol amina,
TEA; metil dietanol amina, MDEA; diisopropil amina, DIPA y
diglicol amina, DGA.



Absorcién en agua.

Los gases st Y Co2 son mas solubles que el CH4 en agua (tabla
4.3); esta propiedad es aprovechada para la purificacién del
metano mediante la absorcién a contracorriente de H,S y co, en
agua.

El proceso consiste en una columna de absorcién, generalmente
empacada, a la cual se alimentan las corrientes de gas y agua.

Se obteniene un gas con menor concentracién de €O, vy H,S, asi como
agua con estos compuestos disueltos y algo de metano. El agua es
dirigida a una columna de desorcién, la que se realiza con una
corriente de aire para poder usar el agua nuevamente.

con objeto de favorecer la absorcidén, la presidén del gas en el
absorbedor es mayor a la atmosférjca, del orden de 13.6 a 20.4
atmésferas [16], esto permite reducir al contenido de CO2 hasta 4

o 5% v/v.

Absorcisén en carbonato de propileno.6

El carbonato de propileno anhidro se emplea para absorber C°2' st
Yy Hzo. Este absorbente se puede regenerar por destilaclén en
‘equilibrioc (flash).

El proceso consta basicamente de una columna de absorci6én y de un
destilador en equilibrio. El absorbedor opera a presiones mayores

a 20 bar y una temperatura menor a 0°c.

6El carbonato de propileno C3H6C°3 presenta temperaturas de fusién

-49.2% y 241.79°C de ebullicién. Soluble en benceno, cloroformo,
eter y acetato de etilo; moderadamente en H O y tetracloruro de
carbono. Se emplea como disolvente de Nylon?
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Absorcién en metanocl.

Este proceso fue desarrollado por Linde AG y Lurgi GmbH (67, 16].
Se usa cominmente para separar en forma selectiva Co2 Y st de una
corriente de gas, generalmente compuesta por Hz, CH4, Co,, st
("gas de sintesis"). Se puede emplear en el caso de que la
corriente de gas a tratar no contenga “2'

Para lograr la separacién selectiva de los diferentes compuestos
presentes se emplea metanol como absorbente, lo que requiere de
bajas temperaturas (entre -34 y -73°c) y de al menos cinco

columnas de separacién que operan a diferentes condiciocnes.

Membranas permeables a gases.
El uso de membranas poliméricas para separar compuestos dgasesos se
basa en su diferente permeabilidad (Pg) con respecto a un material
determinado.: Esta permeabilidad es producto del coeficiente de
solubilidad (Sg) por el coeficiente de difusién (Dg) en el
polimero seleccionado.

Pg = Sg * Dg
El transporte de moléculas gaseosas a través de la membrana se
realiza al disclverse la molécula gaseosa en el lado de mayor
concentracién, desde donde se difunde en la membrana para
desorberse en el lado de menor concentracién. Las membranas. son
elaboradas con acetato de celulosa o polisulfonatos, siendo
peliculas extremadamente delgadas (menos de 50 nm).
Bajo condiciones semejantes los compuestos Co, ¥y H,S son de 10 a
20 veces mas permeables que el metano mientras gue el agua lo es

més de 200 veces.
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Para lograr la separacidén son necesarios gltos gradientes de

presién entre los dos lados de la membrana empleada [67].

Mallas moleculares.

Las mallas moleculares son adsorbentes dque presentan una
estructura molecular ordenada con tamafio de poro caracteristico,
lo que permite adsorber s6lo particulas de dicho tamafio ¢ menor.
Presentan una alta capacidad de adsorcién respecto al carbén
activado o a la alaGmina activada.

Las mallas moleculares se empacan en columnas disefiades para
operar de 6 a 8 horas antes de requerir regeneracién del
adsorbente.

La regeneracién, que dura una hora o mds, de estos adsorbentes se
efectGa por desorcidn por un aumento de la temperatura (325°c) b4

una reduccién de la presidén [67].

4.3.3. Eliminacién de H,S

Entre los procesos existentes para eliminar H,S de una corriente
gaseosa, algunos pueden eliminar simulténeamente Co, mientras que
otros sélo el primer compuesto. La eleccién del proceso depende
del uso que se tenga contemplado para el gas obtenido.

lLas principales formas de remover H,S de una corriente gaseosa
son: Absorcién en liquidos, separacién mediante membranas,
formacién de sulfuros metdlicos, oxidacién a azufre elemental (por

complejos u otros compuestos) u oxidacién por microorganismos.
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. Absorcién en liquidos.

La absorcién en diferentes liquidos: aminas, agua, carbonato de
potasio, polietilen-glicol y metanol se describié en el punto
4.3.2.

El Gnico proceso de absorcién de st en liquido no comentado hasta
este momento, por no eliminar coz, es la absorcién en amoniaco,
que se realiza a presién atmosférica. La regeneracién del amoniaco

se efectua por desorcidén con.vapor.

La absorcién y la desorcién generalmente se realiza en
Acolumnas empacadas, ya que son preferidas a las columnas por

etapas cuando se manejan sustancias corrosivas.

Separacién mediante membranas permeables a gases.

Estos procesos son los mismos explicados en el punto 4.3.2.

Formacién de sulfuros metilicos.
Para el empleo de soluciones alcalinas, los procesos se muestran
en el punto 4.3.2. Se puede usar otros compuestos como 6xidos de

hierro, de zinc; sales de hierro o acetato de zinc.

Reaccién con 6xidos de hierro.
El 4cido sulfhidrico reacciona con los &xidos de hierro en

presencia de humedad para formar sulfuros insolubles en agua:

-> Fe253 + 3H20

Los 6xidos de hierro se empacan en una columna que es mantenida
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hGmeda por goteo de agua. El gas pasa a través de ella, mientras
reacciona el H,8.

La regeneracién de los 6xidos de hierro es posible pero no
prictica ( manejo de la oxidacién controlada de los sulfuros para

evitar la formacién de S0, o de S50, ):

Fes + 1/2 0, <= --> FeO + § + 0, <=-==-—=-oe > S0

FeyS, + 3/2 0, <-=-m==-- ~=> Fe,0, + 358 + 30, <m=o—==o—= > S0,
El proceso Sulfatreat (Gas Sweetener Assoc, Inc.) [(16] es
semejante, s6lo que emplea la adsorcién en espoja de hierro, por

1o que no requiere de humidificacién.

Reacciones con sales de hierro.

Son reacciones de sustitucién gue se efectiian en fase acuosa para
formar sulfuro de hierro ([7]. Este compuesto es muy poco
soluble en agua Yy se puede separar por precipitacidn o filtracién.
Entre 1las sales empleadas estdn cloruros, bromuros y otras

altamente solubles.

'Empleo de 6xido de zinc y acetato de zinc.

Este proceso utiliza una suspensién de particulas de 6xido de zinc
en una solucién de acetato de zinc contenida en una columna. El
4cido sulfhidrico al pasar x:eacc_iona y forma sulfuro de zinc que
también permanece en suspensién hasta gue por su agotamiento sea
cambiada la suspensién. El nombre del proceso es Chemsweet [16].
En la industria petroquimica es comGn el empleo de reactores
empacados con pellets que contienen 6xido de zinc en fase s6lida,

compuesto gque por adsorcién guimica elimina el Acido sulfhidrico:
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ZnO + H,§ <=rm==rm-~==-> ZnS + H,0

2

oxidacién a azufre elemental.

2

pPara oxidar s°° a 30 se pueden emplear dos procesos: Reaccién de

H,S con oxigeno en presencia de un catalizador o la oxidacién por

2
un complejo de Fe+3 que es reducido a 'Fa+2.

» Empleo de oxigeno.

2 2 5% es la reaccién fundamental del proceso

La oxidacién de s~
claus7. Existen diferentes procesos; fundamentalmente varian en el
catalizador empleade: Carbén activade h(medo ([7], Didxido de
Titanio (proceso MODOP, Mobil 0il corp. [16]), ademds de los
procesos Catasulf ( BASF AG [16]) y Superclaus ( Comprimo B.V.
[16]) que no reportan su catalizador.

Todos estos procesos e basan en la siguiente reaccién:

2H,8 + 0, =--=- -mm==> 28° + 21,0

El uso de carbén activado como catalizador tiene el inconveniente
de que el azufre elemental formado queda adsorbido, lo que limita
la cantidad de H,S que se puede tratar. Los dem&s catalizadores
requieren de temperaturas cercanas a 500°c, 'temperatura a la que

se realiza la reaccién.

Oxidacién por complejos.

La oxidacién de s~ 2

eZ+

a s por un complejo de Fe* que sSe reduce a

F es posible dada la gran afinidad existente entre los cationes

7El proceso Claus se emplea para obtener azufre elemental a partir
de HZS por oxidacién con en reactores. cataliticos. La materia
prim& empleada proviene gefieralmente de la industria petroquimica
( endulzamiento del gas natural ).
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de Hierro con quelantes como EDTA (&cido etilen diamino
tetraacético) y otros. La formacién de los complejos de hierro
(muy estables) impide la formacién de los sulfuros de hierro

(Tabla 4.5). El1 catién Fe:"", que forma parte del complejo, en

2

presencia de HyS y ausencia de 0, es reducido a Fe?* que permanece

2

complejado, mientras la especie s7° es oxidada a SO.

La reaccién que se efectua es la siguiente:

2 2

2FeY” + §72 cmmmmee -==> 2Fe¥" 2 + s%p

Esta se lleva a cabo en medio acuoso, ya gue el st se absorbe en
la fase 1liquida. De esta manera se presentan los equilibrios
mostrados en la figura 3.5. De acuerdo con dichos equilibrios, se
deben realizar consecutivamente, la absorcién de H,S y su
disociacién en iones HY y s2 para después poder reaccionar con el

3+

complejo de Fe~ . En consecuencia la reaccién global de oxidacién

del acido sulfhidrico es:

2

2FeY” + H,§ ==—m——=—me > 2rey™? + s%p + 20"

El azufre elemental formado, insoluble en agua, precipita. Es
posible separalo por sedimentacién o algin otro método.

_FeYZ-, complejo de Fe2+, producto en la reaccién de oxidacién del

sulfuro es un compuesto facilmente oxidable en presencia de
oxigeno molecular de acuerdo a la siguiente reaccién:

2Fe¥?” + 0, + H,0 <---- ~==--> 2FeY” + 20H
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Tabla 4.5 Valores logaritmicos de los coeficientes de

formacién para los complejos con Fe3+ y Fe2+ { 25°c, I=0.1 ). Fuente
[21.

QUELANTE re?* Fe?*

ANT dcido nitrilioacético. 8.8 15.8

EDTA &cido etilen diamino tetraacético. 14.4 25.1

ADTP dcido dietilen amino pentacético. 16.7 27.5

De esta forma, un dispositive que por un lado oxide st ¥ por otro
regenere el complejo oxidante con 02 puede funcionar en forma
continua. Los equipos empleados en este proceso son
fundamentalmente dos reactores; en el primero en forma simultanea
se realiza la absorcién de st y la oxidacién del 52 a So. En el
segundo reactor se realiza la regeneracién del complejo.
Generalmente se emplean columnas empacadas o tanques donde los
gases burbuiean en la sclucidén de complejo. El disefio de ambos
equipos debe tomar en cuenta la bresencia de azufre elemental que
puede ocasionar taponamientos. La separacidén de este elemento se
puede efectuar con un sedimentador 6 filtro en paso de la
corriente de solucién de complejo entre los dos reactores.

Existen numerosos procesos basados en estos principios: LOCAT [5]
[51] [18] ({16] ([67], Sulferox [5] ([16], Sulfint [16] y Sulfolin
{16], por ejemplo.

Existe otro proceso gue oxida los sulfuros a azufre elemental, con
6xidos de vanadio. E1 v*° pasa a v+, Yy este dltimo es regenerado
al ser oxidado por el &cido disulfo antraquinénico (ADA); este a

su vez regenerado por oxidacién con oxigeno. Las principales

reacciones son:
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HZS + Nach3 Crom—— ~===~> NaHS + NaHCO3
NaHS + 2NavO; + 1/2H,0 <--——---=-= > 1/2Na,V,0, + 2NaoH + s®
Na2v409 + 2NaOH -+ Hzo + 2ADA <=- —— xmavo3 + 2ADA(reducido)
ADA (reducido) + o2 e ———— > ADA

Este proceso lleva el nombre comercial de Stretford [S5] {16] [8].

4.3.4. Procesos sugeridos.

Los principales gases producidos durante la digestién anaerobia
son CH4, coz, st y H,0 (vapor). Cualquiera que sea el uso final
de estos gases es muy conveniente la eliminacién de st (por su
poder corrosive, su efecto contaminante -formacién de 502 o Sos- o
para recuperar azufre).

En la gran mayoria de las ocasiones, el objetivo de la digestién
anaerobia es reducir la carga organica presente en los efluentes
liguidos y no la obtencién de energia del gas metano obtenido, que
en muchos casos es quemado o venteado. Este proceder puede no ser
el mids apropiado, pero si es comfin. En esos casos, la eliminacién
de co2 o de st del gas carece de sentido; sin embargo, es muy
recomendable cuando se desea aprovechar el metano como combustible
.y en especial en el caso de que se quiera comprimir.

Para la seleccién de un proceso se considera gue la concentracién
de H,S es tal gue para el uso a que se destina el gas producido
justifica su eliminacién.

Se han descrito los principales procesos para eliminar H,S. La
mitad aproximadamente corresponde a brocesos de absorcién -
desorcién, que varfian fundamentalmente en el 1liquido absorbente

empleado: Etanolaminas, agua,' carbonato de potasio, carbonato de
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propileno, polietilen-glicol y metanol. Estos no permiten resolver
adecuadamente el problema, ya gque liberan H,8 junto con co,
durante la desorcién. El dltimo, (empleo de metanol) libera HZS
sin C°2’ pero atn le falta la forma de transformar dicho compuesto
en otro menos contaminante (presenta otros incenvenientes como la
temperatura de proceso). Esto nos remite al uso simulténeo de dos
procesos sucesivos o acoplados, el primero para separar H,S ¥ el
segundo para convertirlo en un compuesto menos problematico.
Respecto al empleo de membranas permeables a gases y mallas
moleculares, no existe gran informacién respecto a su empleo
comercial. Junto a los requerimientos de altos gradientes de
presién y de regeneraci6bn a altas temperaturas, respectivamente
adem&s de que presentan también el inconveniente de 1liberar
st'

Los procesos gue funcionan con base en reactivos no regenerables
no son de uso muy atractivo dado el alto costo (en general) de
operacién que representa el uso de uno de estos reactivos frente a
otro regenerable. Un problema es la necesidad de encontrar una
forma apropiada de desechar el reactivo usado (precipitado de
sulfuro de zinc formado en el proceso Chemsweet [16] por ejemplo).
El proceso industrial para la obtencién del azufre parte de H,8
(Claus), pero requiere de la adicién de oxigeno y calentamiento
hasta 500°C de  la corriente de gas a tratar, lo que no es
recomendable para corrientes con alto contenido de metano.

La remocién por complejos de st tiene la ventaja de eliminar este

compuesto de 1la corriente gasesosa al mismo tiempo que 1lo
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8,

por 1o que no genera residuos peligrosos o de dificil manejo.

transforma en azufre elemental ( que puede ser aprovechable

Estas razones hacen de estos procesos los m&s prometedores para la
eliminacién de &cido sulfhidrico del gas producido por digestién
anaerobia.

Entre los procesos de oxidacién por complejos es importante hacer
notar que el proceso Stretford (6xidos de vanadic y ADA) parece.
mi&s complicado que los gque emplean principalmente gquelatos de
hierro. ‘ .

El proceso bisico de tratamiento, mediante la reaccién del H,S con
complejos, del gas producido anaerobiamente se muestra en la
figura 4.1.

En céso de que el gas obtenido (CH4 Y Coz) sea destinado para

algtn uso especifico que requiera la eliminacién de €o,, se puede

acoplar al proceso bédsico anterlor algtn proceso para 1la
eliminacidén de este compuesto. A escala industrial s&lo son usados
para ello proceseos de absorcién - desorcién (por el costo de
o;;eracién que representan todos los dem&s procesos) en diversos
disolventes (aminas, amoniaco, carbonato de potasio, carbonato de
propileno, metanol o agua).

La seleccién especifica de un proceso de este tipo depende de
factores principalmente econfmicos y de la disponibilidad de
servicios, por lo que se requiere de un estudio mds preciso que
incluya estos aspectos.

Un diagrama del proceso de eliminacién de H,S y co, para el gas
8 En este caso es importante recordar que en los ingenios

azucareros se (uema azufre elemental para producir 80, empleado en
la sulfitacién (figura 1.1)

66



L9

ﬁ'
CH4, CO=

R1

‘Reuctor de oxidacidn

de S*e §°

R2
Reactor de, ox:dac:on
de Fe'a Fe’

S1
Sedimentador o
separador de S°

CH+, Cle, HeS

R1

COoMPLEJDO
DE Fe®

COMPLEJO DE Fe® |

COMPLEJD
DE Fe®+ S°

S1

Sﬂ

R2

AIRE

AIRE

FIGURA 4

ESQUEMA DE FLUJEI DE PROCESDO PARA LA ELIMINACION DE HeS




producido anaerobiamente se muestra en la figura 4.2. Se presenta
el equipo de proceso necesario para el empleo de un sistema de
absorcién de st y oxidacién por complejos con regeneracién, para
el coz,- se muestra un sistema de absorcién en etanol-aminas con
regeneracisn.

La figura 4.3 corresponde a la matriz de decisiones para 1la
seleccién del proceso para la eliminacién de CO,~H,S. En ella se
muestra que el mejor proceso, de acuerdo a los parametros

eﬁpleados en esta evaluacién es la absorci6én en etanolaminas.
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5 TRATAMIENTO ANAEROBIO DE VINAZAS

Para el estudio del tratamiento por digestién anaerobia de vinazas
son importantes las investigaciones efectuadas con sustratos que
presentan una elevada concentracién en materia orginica y en
sulfatos, caracteristicas de las vinazas. Estas investigaciones

persiguen diferentes objetivos de estudio, siendo los principales:,

Efectos téxicos de los sulfuros a la digestién anaerobia (Koster

{25), Rinzema [42), Oleszkiewicz [39]).

Tratamiento anaerobio de aguas con elevada concentracién de

sulfatos .0 sulfitos (Parkin [40), Reis ({42], Sarner[44)).

Procesos para el tratamiento de aquas residuales &cidas por via
anaerobia con recirculacién (Ely [12], Ferguson [14} y, Graef y

Andrews [60]).

Para manejar una nomenclatura homogénea en todos 1los articulos
presentados, S'z corresponde a la concentracién total en.
disolucién de los sulfuros en sus tres especies: st, HS™ y s .
Esta Gltima especie no puede presentarse en forma libre si el pH
de sistema es menor a 10.5, por lo que en todos los estudios y

casos mostrados su concentracién es cero.
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5.1 'Efectos téxicos de los sulfuros a la digestién anaerobia.

Koster [25] y sus colaboradores estudiaron la actividad del lodo
granular anaerobio, en especial el efecto téxico del sulfato,
debido a la formacién de sulfuros, en tres diferentes intervalos
de PpH (6.4-6.6, 7.0-7.2, 7.8-8.0) sobre 1la degradacién de
propionato.

Emplearon reactores que operaban por lotes, en los que se redujo
la pérdida de sulfuros, debida a la desorcién por arrastre, al
conservar &éste en el interior del reactor. Las concentraciones de
sustrato usadas en este estudio fueron de 500, 1000 y 2000 mg/L.
La mayor parte de los resultados se obtuvieron con 1la
concentracién intermedia.

Asumen que la especie téxica del 5§72 es el H,8, especie
capaz de atravezar la membrana celular (Speece, [49]).

Los resultados que obtuvieron se presentan en la tabla 5.1.
Muestran que las concentraciones que causaron una inhibicién del
50% de la actividad metanogénica fueron 250 mg de HZS/L en los
intervalos 6.4-6.6 y 7.0-7.2, y de 90 mg/L en el de 7.8-8.0.
Encontraron que para los dos primeros intervalos se tiene una
buena correlaciédn entre la concentracién de st libx_:e y 1la
actividad metanogénica, mientras que para el intervalo 7.8-8.0 1la
correlacién fue m&s bien entre la concentracién de sulfuros
totales y la actividad metanogénica.

Informan que los resultados obtenidos pueden reflejar el efecto de
la formacién de gradientes de pH o de concentracién de sulfuros en

el interior del lodo granular. Este hecho puede permitir una mayor
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tolerancia a las condiciones del medio.

De acuerdo a estos resultados, sdlo la concentracién de st no es
un buen parametro para describir la inhibicién debida a sulfuros
en la digestién anaerobia debido a que a pH neutro o basico la
inhibicién es funcién del la concentracién de H,S, mientras a pH

alto es funcién de la concentracién total de sulfuros.

2 cuando

Tabla 5.1 Concentracién de las diferentes especies de S~
se tiene una inhibicién del 50% en 1la digestisén anaerobia.

Resultades obtenidos por Koster [25].

ol 572 (mg/L) H,S (mg/L)  HS™(mg/L) S~ (mg/L)
6.4 - 6.6 375 246 129 4]
7.0 - 7.2 810 252 558 o]
7.8 - 8.0 841 g0 751 o

$72: concentracién total de sulfuros solubles.
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Rinzema y su equipo ([42] continuaron el estudio anterior, pero
ahora operando reactorea anaerobios continuos (UASB). Manejan una
carga orginica de 5 kg DQO/ m3d1a con 10 g/L de 5022.

Encontraron que la degradacién anaerobia del propionato es estable
a concentraclones de sulfuros de hasta aproximadamente 700 mg/L
manteniendo la concetracién de H,S debajo de 100 mg/L, ya sea por
regulacién del pH o por dilucién.

Cuando la concentracién de H,S excede 100 mg/L, la degradacién del
propionato se reduce y el proceso es inestable tardando en
recuperarse entre 3 y 4 semanas.

2 que inhibe la metanogé&nesis

Asumen también que la especie del S~
es el H,S. Encontraron que el paso inhibido en 1la digestién
anaercbia por altas concentraciones de H,S no es propianente la
metanogénesis sino la acetogénesis, al menos en ese caso. Es
notable el ‘hecho de que a pesar de mantener concentraciones
superiores a 700 mg/L de 5'2, la degradacisén de propionato es
estable si la concentracién de HyS es mantenida debajo de 100 mg/L
de 5 en esa especie. Las diferencias entre estos resultados y los
de Koster se pueden deber al hecho de que ahora se .emplean
_reactores continuos (en el otro experimento son batch) lo gque

) modifica muchas condiciones.
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Oleszkiewicz [39] realiza un estudio més completo ya que no se
limita al empleo de un sustrato, pues emplea lactatec, butirato,
propicnato, acetato y una mezcla $50% ~ 50% de acetato y propionato
(con base en sus DQO). Maneja diferentes concentraciones de
sulfuros que van de 0 a 1800 mg/L (expresadaé como mg de S).

Las conclusiones obtenidas por Oleszkiewicz son:

1.~ E1 tiempo requeridoc para alcanzar una eficiencia de remocién
del 90% aumenta conforme la concentracién de s™2 aumenta.

2.- El tiempo requerido para alcanzar una eficiencia de remocién
del 90% fue menor para un pH elevado (7.7-7.9) dque para un pH
4cido (6.6-7.4) mostrando gue la especie responsable de 1la
inhibicién es H,S.

3.~ Los microoganismos responsables de la digestién anaerobia
presentan diferentes sensibilidades a la especie st; en este caso
fueron mucho més afectados 1los microorganismos que emplean
propionate seguidos de los gque emplean acetato, butirato vy
finalmente, lactato.

4.- La disminucién en la rapidez de utilizacién del sustrato puede
.Ber expresada en forma adecuada por la relacién entre la rapidez
de utilizacién del sustrato y la concentracién total de sulfuros
(para un pH dado), a esta relacién la llama coceficiente de retardo
k (L/mg).

5.~ Con una alta concentracién total de sulfuros y un elevado pH,
la rapidez de consumo de acetato puede ser mucho m&s afectada

(disminuida) gue la de propionato.
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Las tres investigaciones, fundamento para el trabajo desarrollado
en esta tesis, presentan el efecto de la sulfatorreduccién en la
digestién anaerobia. Koster muestra (empleando reactores por
lotes).que, a pH dcido Yy neutro, la inhibicién es funcién de la
concentracién de HZS’ mientras a pH basico es funcién de
laconcentracién de sulfuros totales.

Rinzenma y Oleszkiewicz determinaron el efecto del H,S disuelto en
la degradacién anaercbia, que se realizé en reactores continuos
empleado diferentes sustratos.

A partir de lo presentado por las t;es investigaciones es
importante considerar a un pH elevado (mayor a 7.5) la
concentracién de sulfuros totales en el medio cuando se presenta

inhibicién es mayor que a pH neutro o b&asico.
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5.2 Tratamiento anaerobio de aguas con elevada concentracién de

sulfatos o sulfitos.

Parkin [40] trabajé con un reactor filtro anaercbio de flujo
ascendente y propionato como sustrato, buscando de evaluar la
capacidad de dicho reactor para tratar las aguas residuales con un
alto contenido de sulfatos, establecer las concentraciones de H,S
y de sulfuros disueltos que afectan al sistema para poder comparar
a este reactor con uno de tangue agitado.

Empleé varias combinaciones de carga (Bv = ngQo/deIa) con
relacién DQO (kg/m3)/s(kg/m3) y dos tiempos de retencién: 1 y 2
dias.

Para un tiempo de retencién de un dia, las combinaciones fueron:
3-20, 3-15, 5-24.5, 5-15, 5-12.5, 5-10 y 5-8. Se paso de una a
otra condicién en forma sucesiva.

Con esto busco pasar de condiciocnes favorables respecto a la carga
Yy la concentracién de sulfatos a condiciones menos favorables,
para poder determinar en que momento comienza a verse afectada la
.digestién anaerobia.

En los resultados muestra un incremento paulatino en 1la
concentracién de los sulfuros Adisueltos y del HZS libre. La
condicién de fallo del reactor se dio a cuando las condiciones
fueron Bv = 5, DQO/S = 8 con un tiempo de retencién hidriulico de
1 aifa.

Las concentraciones de st y sulfuros disueltos que comienzan a
afectar el proceso fueron de 110 y 350 mg de S/L, producidos por

una concentracién de sulfatos en la alimentacién de 625mg/L. No se
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presenta en forma explicita el pH, lo que presenta son las
relaciones st/s'z, que corresponden a un pH determinago. En este
caso la fraccién de st es 0.314, que corresponde a un pH de 7.25
(empleando 1la constante de equilibrio guese reporta en el
articulo: K1 = 1.21E-7).

con un tiempo de retencién de dos dias se mantuvieron las
siguientes condiciones Bv-DQS/S: 3-8, 4-8 y 4.5-9. En esta Gltima
se 1lleg6 a condicién de fallo.

Encontré que el aumento en Bv y en la concentracién de sulfatos
alimentada provoca una disminucién en la remocién de propionato;
al incrementar el tiempo de retencién hidriulico de 1 a 2 dias, el
proceso fue mucho menos estable.

La mayor parte de la actividad biolégica se lleva a cabo en el
primer tercio del reactor, lo que sugiere que después de este
punto la alta concentracién de sulfuros inhibe la degradacién en

el reactor.
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Reis ([42) propone lograr la disminucién en la inhibicién debida a
sulfuros, mediante su eliminacién del medio anaerobio; ben su
experimento esto se realiza al dividir la digestién anaerobia en
dos partes. La primera, sulfatorreductora, se realiza en un medio
acidogénico, y la otra es metanogé&nica, cada cual realizada en su
propio reactor.

Compara el funcionamiento de dos reactores acidogénicos: un
reactor f£iltro anaerobio y un reactor de tangue agitado. EL
diagrama del procesc empleado se presenta en la figura 5.1.

Empleé vinaza con un contenido de 4.2 a 5.1 g/L de sulfatos en
reactores anaercbios acidogénicos estabilizados a diferente pH por
adicién de amoniaco empleando un controlador de pH; estos pH
fueron 4, 5.4, 5.8, 6.2 y 6.6. Bajo dichas condiciones (todas
acidogénicas) se favorece en diferente grado la sulfatorreduccién.
La eliminacién se realiza convirtiendo la mayor proporcién posible
de sulfatos en sulfuros gque, son precipitados al reaccionar con
6xidos de hierro antes de pasar la fase acuosa a un reactor
metanogénico. El gas producido por los reactores acidogénicos se
cuantifico y analizé para determinar el comportamiento de 1los
Vreactores‘ Los resultados mis significativos se muestran en 1la

tabla 5.2
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Tabla 5.2 Principales resultados obtenidos por Reis [42)

Reactor filtro anaerobio

% Remocién Sulfatos % H,S % CH,

PH (=33 62 el a2 ol 92
6.6 100 90 9 9 e 18
6.2 100 18 9.4 9.6 29 na
5.8 47 31 4.6 2.8 5.6 7.5
5.4 18 7 1.2 0.8 nd nd

Reactor agitado

6.6 71 72 9.5 9 22 3.6
6.2 65 59 10.5 10 4.5 nd
5.8 38 33 6.4 5.3 nd nd
5.4 8 7 0.3 0.8 nd nd

©1= 28.8 h, ©2= 22h, na= no analizade, nd= no detectado.

Encontré que a pH de 6.6 y de 6.2, se obtiene una elevada remocién
de sulfatos y una alta concentracién de st en el gas producido
en el reactor acidogénico que permitié operar el reactor
metanogénico gue le seguia sin ningan problema.

El tiempo de retencién conjunto, considerando la suma de los
voltmenes del reactor acidogénico y el metanogénico, fue de 2.1
dias cuando en el reactor acidogénico fue de 28.8h y de 2.8 dias
cuando en el acidogénico fue de 22h.

Los resultados muestran que el reactor filtro anaerobio se
desempefia mejor que el reactor de tanque agitado.

El proceso empleado en este experimentov presenta algunos

inconvenientes importantes: Requiere de un cuidadoso control del
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le en los reactores acidogénicos y la adicién de amoniaco en
cantidades no precisadas en el estudio para lograrlo. Emplea un
reactivo no regenerable (6xidos de hierro) para eliminar los
sulfuros al formar un precipitado, que debe de ser separado de la
corriente de 1ligquido. No debe pasarse por alto el hecho, no
comentado en el articulo, de que en la fase acidogénica se forma
una gran cantidad de Acidos grasos volitiles (las concentraciones
encontradas se reportan en el articulo) que confieren al gas el

olor correspondiente.

Sarner [44] muestra los resultados obtenidos en .una planta
industrial de tratamiento de aguas residuales provenientes de una
fabrica de celulosa. Dicha agua residual contiene un promedio de
0.7 g/L de azufre en forma de sulfitos, El proceso empleado, que
se muestra en la figura 5.2, consiste en un reactor anaerobio al
cual es recirculado parte del gas que produce, después de haber
desorbido el H,S. La masa de gas recirculado corresponde a 20
veces la generada de gas. La solucién absorbente contiene sulfuro
de sodio y carbonato de sodio, por lo que también absorbe €0y,
aungue seglin el articulo en muy pequefia cantidad. La solucién
absorbente agotada se regenera por desorcién debida a

calentamiento.

1sin este control, el pH en forwa natural seria menor a S5.4. El
poder mantener 4 diferentes pH estables bajo 1las mismas
condiciones de operacién solo se puede explicar por la adicién de
reactivos para controlarlo, iclusive a pH 5.4. Esto indica que sin
este control el pH en forma natural seria menor a 5.4.
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Las eficiencias que reporta son de entre 63 y 71% con una DQO de
entrada de 12 g/L. Calcula que sin recirculacién de gas ni
absorcién de H,S, la concentracién de st en el reactor seria
mayor a 200 mg/L, con una concentracién en el gas de 4 a-8%. Esto
en comparacién con los resultados de operacién en la planta real,
que fueron de 60 a 100 mg/L en el reactor y de 0.8% en el gas.
Atribuyen las altas eficiencias de remocién obtenidas a 1la

absorcién de H,S.

Comparacién. )
La forma de evitar la existencia del efecto inhibitorio debido al
H,S en la digestién anaerobia es enfocado desde diferentes
perspectivas por los tres articulos comentados., En el primero se
trata de de encontrar la condicicnes de operacibn que permitan el
funcionamie.nto adecuadc del sistema, mientras los dos f(ltimos

buscan reducir la concentracién de H,S presente en el sistema; en

2
el estudio realizado por Reis se elimina directamente de la fase
acuosa por precipitacién, mientras que en el proceso empleado por
Sarner se elimina por desorciﬁn mendiante el arrastre por gas,
siendo este el gas producido por el reactor anaerobio, del que

previamente se ha eliminado el HyS.

5.5 Procesos para el tratamiento de aguas residuales por via
anaerobia con recirculacién.

Aunque no se refiere a un proceso ideado para el tratamiento de
vinaza, Ely (12} propone un proceso Y equipo para reducir 1la

cantidad de cédustico (base) agregada a un reactor anaerobio con
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objeto de mantener su funcionamiento estable (controlar pH),
cuand.o se alimenta con agua residual de bajo pH. El proceso se
muestra en la figura 5.3.

Se basa en la desorcién de CO, de la corriente de
alimentacién mezclada con agua tratada de recirculacién en una
columna de desorcién, que emplea como gas de arrastre al metano
producido en la digestién anaercbia. Este gas no debe contener
co,, por lo que dicho compuesto debe de ser eliminado antes de
introducirlo al desorbedor; después del desorbedor la corriente
liquida entra al reactor. La desorcién de CO2 permite mantener un
pH mis elevado en el reactor y reducir la cantidad del reactivo
usado en la regulacién del pH. Este proceso estd limitado por la
relacién entre la corriente de recirculacién y la de alimentacién,
que no puede ser muy elevada ya que implica un aumento
proporcional en el tamafio .del reactor si se desean mantener
constantes las otras condicliones de operacidn (tiempo de
retencién). Por otro lado, una relacidén de recirculacién alta
puede causar problemas de arrastre de lodos si se mantiene
constante el tamafio del reactor, ademds de repercutir en un mayor
consumo energético. .

Ferguson y sus colaboradores [14] analizan el efecto de la adicién
de diferentes bases al influente de un reactor anaerobio
completamente mezclado, asif como de la recirculacién del efluente
producido y la recirculacién de este Gltimo después de haber
desorbido el €O, contenido en dicha corriente por arrastre con

aire (figura  5.4). El agua residuval empleada consiste en 1los
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condensados obtenidos en la produccién de pulpa de madera dque
contienen principalmente 50 mM/L de &cido acético, 30 mM/L de
metanol y 12 mM/L de 505- con un pH de 2.1. Es necesario recordar
éue en 1la degradaciﬁh anaerobia el azufre contenido en los
sulfatos y sulfitos del sustrato puede ser reducido a 572,

En su andlisis, presenta un sistema formado por 50 mM de carbono y

12 mM de s*6

, compuestos que en el sustrato se encuentran en forma
de CH,-COOH vy so;z, por lo gque se convierten en relacién
estequiométrica en los productos de la degradacién anaerobia: coz,
CH, ¥y H,S.

Presenta la curva de valoracibn correspondiente al sistema C02,
CH, y H,5, asi como la referente al sistema original: 50 mM de
CH,-COCH, 12 mK de SO;°.

Estos diagrawas, donde se considera gue todos los productos a
excepcién del metano permanecen en fase acuosa, muestran que las
reacciones de digestién anaerobia aumentan el pH del efluente.
Considera como opciones alternativa para aumentar el pH del
influente (originalmente 2.1) la recirculacién de una porcién del
efluente, o bien la recirculacién del efluente -después de haber
desorbido co, de &l.

Con este objeto, calcula y muestra, en forma grafica, el pH que se
tendria en el reactor, asfi comu la composicién del gas producido
cuando se adicionan tres diferentes mezclas de sustancias basicas:
NaOH 100%, NaOH 50%-Na2co3 50%, y Nazco3 100%, en dichas gré&ficas
incluye valores experimentales obtenidos.

Estima el efecto sobre el pH de la cantidad de base afiadida 'y de

la relacién de recirculacién para el sistema estudiados, asi como
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el volumen de gas producido por el reactor, en relacién al volumen
del liquido -alimentado al reactor (con las concetraciones
anteriores). También estima la relacién entre el volumen del gas
de arrastre y el volumen del gas que sale del sistema y finalmente

las fracciones de carbonato y CH, que contienen el efluente, el

4
gas recuperade y el gas de arrastre del desorbedor.

Las conclusiones que obtiene son las siguientes:

De las bases empleadas, la gue permite mantener un pH mds elevado
es NaOH.

Las altas relaciones de recirculacién permiten reducir los

requerimientos de base para neutralizar.

Graef y Andrews [60] plantean un modelo matemédtico que representa
el funcionamiento de un reactor anaerobio considerando 1la
existencia de fase gasesosa, fase liquida y fase biol&gica, siendo
esta pseudofase la que representa el comportamientoe de 1los
microorganismos responsables de la digestién anaerobia. Muestra el
equilibrio gque se debe establecer entre estas fases en la
.digestién anaerobia.

Compara cuatro métodos para controlar el pH de un reactor
anaerobio totalmente mezclado, alimentado con &cido acético. Los
métedos empleados son:

1. Lavado del gas (absorcién de coz) Yy recirculacién de é&ste al
reactor (figura 5.5).

2, Adicién de una base a la alimentacién del reactor.

3. Recirculacién de microorganismes al reactor.

4. Reduccidn del gasto de alimentacién al reactor.
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Presenta gridficas del desempefio del reactor con los diferentes
métodos de control de pH.

Concluye que la recirculacién de gas después de absorber el co, es
un mé&todo eficiente para el control del pH en un reactor
anaerobio, y que su utilidad depende del pH que se estableceria

sin la recirculacién del gas tratado.

Comparacién.

Los tres articulos descritos buscan mantener el pH del reactor
anaerobio en el intervalo adecuado., Ely ¥y Ferguson mediante 1la
recirculacién de una parte del efluente obtenido previa desorcién
de €0,, como alternativa a la adicién de una base para el control
del pH,. Graef hace un anilisis més completo de lo gque ocurre en
el reactor anaerobio y plantea la desorcién de Co, en el interior

del reactor como un método factible de control del pH.

Del andlisis de las tres investigaciones, se pueden establecer los
aspectos a ;onsiderar en el desarrolle de un proceso de
tratamiento de vinazas por via anaerobia.

Primeramente se sabe que es necesario mantener un control sobre la
concentracién de H,S en el sistema, sin olvidar la influencia que
sobre este compuesto tiene el pH.

Se conoce también gue existen diferentes métodos para mantener la
cor;centracién de H,S (precipitaciép, désorcién o modificacién en
las condiciones de operacién) en un intervalo adecuado.

Para mantener un pH adecuado se presenta la recirculacién del gas

con absorcién de co, [60] o bien del efluente con desorcidn de co,
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[12, 14] como alternativa a la adicién de una base a la corriente
de alimentacién.

Todas estas experiencias hacen posible proponer un proceso gque
permita el tratamiento por via anaerobia de la vinaza, donde
mediante la desorcién de st sea posible mantener la concentracién
de este compuesto en un intervalo adecuado. Para la desorcién de
HZS se puede emplear como gas de arrastre CHA, que ocasiona a su
vez la desorcién de Co,, permitiendo incrementar el pH en el
interior del reactor.

No se reporta ningln proceso donde se desorba conjuntamente t:o2 Y
st en el interior del reactor, nl tampoco otro en el que se
recircule parte del efluente, previa desorcién de €O, y H,S.

Si se desea manetener constante el tiempo de retencién de un
reactor anaerobio, es necesario aumentar su volumen conforme la
fraceién 1liquida recirculada sea mayor, mientras que 1la
recirculacién del gas no tiene este efecto; lo que requiere es de
sistemas de separacién de fases suficientemente eficientes, tal
que eviten el arrastre de 1lodo en el efluente.

Tanto la recirculacién de efluente liquido como 1la del gas
producido incrementan la turbulencia en el interior del reactor,
provo.cando un mayor mezclado y una mayor transferencia de masa,
que puede beneficiar el proceso. Con esto, la disponibilidad de
sustrato es mas homogénea en el reactor y la desorcién de gases

mis facil, lo que favorece el proceso.
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5.4 Antecedentes experimentales inmediatos.

Planta Piloto

El Instituto de Ingenieria de la UNAaM instalé en Tambaca, San Luis
Potosi, una planta piloto para el tratamiento de vinazas cuyo
trabajo prosigue hasta ahora. Sus resultados iniciales se reportan
en el informe "Tratamiento anaerobio de vinazas a nivel planta
piloto con dos tipos de reactores avanzados. la. Yy 2a. parte"
[36]. Se trabajdé con tres reactores tipo Filtro Anaercbio y un
UASB.

Los principales resultados obtenidos fueron los siguientes: Una
eficiencia méxima de remocién de 65% empleando vinaza diluida al
50% con agua, O = 5 dias y Bv = 10 quQo/deS.a. Bajo condiciones
m&s severas se alcanzé una eficiencia de 55% con vinaza pura
(100%), O ='2.5 dias y Bv = 36 ngQO/madia, siendo ligeramente
mayor la eficiencia del UASB en comparacién del la del FA.

El pH del efluente fue del orden de 5.8, indicande la presencia de
-un microambiente en el lecho de lodos, para que se puedieran
realizar la metanogénesis y la sulfatorreducci6tn. A dicho pH,
practicamente todos los sulfuros se encuentran como st siendo
considerado dicho compuesto la principal causa de inhibicién.
Respecto al inéculo empleado, se encontré que la calidad de los
lodos activados adaptados en anaerobiosis y de los lodos de fosa
séptica era adecuada para el arranque de reactores anaerobios.

A partir de los resultado obtenidos se decidié orientar 1la
investigacién posterior hacia 1la reducciébn de 1los efectos

inhibitorios de los componentes de la vinaza sobre la digestién
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anaerobia, e incluir trabajo en reactores de ‘laboratorio.

Reactores de laboratorio.

Tiempo después se 1nicié el trabajo de investigacién en
laboratorio en el mismo Instituto (Ciudad Universitaria), que es
el antecedente mas directo del trabajo desarrollado en esta tesis.
Los resultados obtenidos se reportan en la referencia [32). Se
presentan los primeros 260 cl_ias de operacién de dos reactores
UASB; del dfa 1 al 187 corresponde la experimentacién del trabajo
de tesis desarrollado por Cesar Jiménez Torres. Del dia 187 al 260
corresponden a la parte inicial de esta tesis, por lo que se
comentarian mds adelante.

El periodo del dia 1 al 187 comenzé después la obtencién del
inéculo y de la inoculacién [32] [37] de dos reactores UASB (UASB1
y UASB2). Se arrancaron empleando vinaza diluida (20% de vinaza en
agua); en esta etapa se adicioné NaHCO, para neutralizar la
vinaza, y el pH se mantuvo en el intervale 6.5-7.5. La adicién de
NaHC03 se redujo paulatinamente hasta suprimirse del todo,
_conservando el pH en el intervalo anterior y sobre todo 1la
operacién estable del reactor. En ese momento se considerd como
concluido el periode de arranque del reactor.

De acuerdo a la experimentacién en planta piloto, respectd a la
causa de la inhibicién, se considerd, como primera hipé6tesis, la
elevada concentracién de sulfatos (sustrato para la formacidén de
sulfuros) y de potasio en la vinaza. Con objeto de reducir estas
concentraciones, se diluyé la vinaza (20% de vinaza en agua) de

alimentacién. Al operar los reactores se obtuvieron dos periodos
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estables para el UASB2 y uno para el UASB1l (El reactor UASB2 fue
arrancado primero) bajo las condiciones mostradas en la tabla 5.3.
Los resultados obtenidos se muestran en la tabla 5.4.

Tabla 5.3 cCondiciones de operacién de los reactores (T=35 oc,

vinaza 'diluida (20% de vinaza en agua). Fuente [32].

REACTOR UASB2 UASB1
Periodo estacionario io 20 1o
TRH (dias) 6.6 3.4 7.1
Bv (kgDQo/m’dia) 2.75 4.68 2.08
Duracién (dias) 30 40 15

Tabla 5.4 Resultados de la operacién en estado estacionario de

los reactores UASB2 y UASB1l. Fuente (32].

REACTOR : UASB2 UASB1
Periodo estacionario 1o 20 lo
PARAMETRO

DQOi (mg/L) : 17528 15928 14850
DQOe (mg/L) 5041 6082 8963
REMOCION . 71% 62% 40%
50,1 (ng/L) 1087 1103 280
so,e (mg/L) 181 296 206
5321 (mg/L) 74 74 18
sgzi (mg/L) 208 228 260

Bv (kgDQo/m>dia) ’ 2,75 4.64 2.08
CH, (L CH4/gDQOrem) 0.277 0.386 0.527
cH, en gas 68.42%  69.8% 56.3%
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Estos resultados muestran que la dilucién de la vinaza no permitié
alcanzar resultados significativamente superiores a los obtenidos
en la planta piloto ( 65% de remocién como maximo). Esto llevd a
la conclusién de que la reducidédn en la concentracién de sulfatos
no fue suficiente para garantizar la disminucidn necesaria en la
concentracién de H,S (formado durante la sulfatorreduccién) para
evitar la posible inhibicién sobre de la digestién anaerobia,
siendo necesario reducir la concentracién de H,S de alguna otra
manera. Se observé también que la reduccién en la concentracidn de
potasio (por dilucién) no afecté en forma apreciable el
rendimiento de la digestién anaerobia. Como es poco factible
aumentar afn m&s la dilucién (mds agua, menos vinaza y por tanto
mayor tamafio de reactor} o emplear otro medio para eliminar el
potasio, se procedi6é a investigar el efecto y la remocién de H,8
en el medio anaerobio, trabajo que corresponde propiamente a esta
‘tesis.

La baja eficiencia de remocién mostrada en el periodc 1o del
reactor UASBl puede deberse a una erronea determinacién de la DQO
'[32], que se refleja en el cilculo del porcentaje de Temocién y en
el valor de la relacién de produccidn de metano por gramo de DQO
removido, que es de 0.526 (mucho mayor a la estequimétricamente
posible: 0.35L CH,/ gDQO removido), que muestran una incongruencia
en los resultados.

Un importante aspecto en esta investigacién preliminar consistié
en la reduccién en el tiempo de arranque de los reactores; de 40
dias para el reactor UASB2 a 22 para el reactor UASBL, qﬁe se

logré gracias al conocimiento de la respuesta del sistema.
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Micronutrientes

Por otra parte, resultados parciales del trabajo desarrollado son
presentados en la referencia [37] que incluye aspectos estudiados
en forma paralela a lo investigado en esta tesis, como es el
efecto de la concentracién de K' sobre los cationes de los
siguientes elementos: Ni, Fe, cu, Cr y 2n, considerados esenciales
en el metabolismo anaercbio (micronutrientes). También se estudid
el efecto del k' sobre las especies intecambiables de Ca, Mn y Mg,
asi como el efecto de la adicién de los micronutrientes faltantes
junto con agentes guelantes (cisteina y EDTA) gue los mantienen

disponibles para los microoganismos.
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6 PLANTEAMIENTO DEL TRABAJO EXPERIMENTAL

6.1 Objetivos de la investigacién.

El objetivo final del trabajo en laboratorio empleando reactores

anaerobios para tratar vinazas consiste en determinar las

condiciones de operacién mas adecuadas (tiempo de retencién (0),

carga orgédnica (Bv) y dilucién del agua residual) que permitan un

funcionamiento estable del reactor con una adecuada remocién de

materia orga&nica, buscando emplear reactores de menor tamafio y

costo.

Los principales aspectos seleccionados para su estudio en el

presente trabajo fueron:

a) Detéminar condiciones de operacién estable para los
reactores tipo UASB.

b) Estudiar el efectov de la remocién de HZS Y coz sobre la
digestién anaerobia, mas especificamente la desorcién de v::o2
y HZS en el interior de un reactor UASB empleando CH4 como
gas de arrastre.

'c) Empleoc de un método de absorcién de co, vy st para
purificar CH, . a partir del gas generado y verificar su

eficiencia.

La desorcién de Hy8 ¥ co2 en el interior del reactor anaerobio
debe mejorar 1las condiciones para la digestién anaerobia, al

disminuir las concentraciones excesivas de H,S y 1la inhibicién

2
debida a éste, asi como al aumentar el pH por la desorcién de Coz.
Es fundamental cuantificar el efecto de la disminucién en 1la
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concentracién de estos compuestos, ya que ello puedo justificar el
use de dispositivos que los eliminen en reactores a escala planta
piloto o incluso industrial. Es necesario considerar la evaluacién
de otros parémetros como concentracién de potasio o de
micronutrientes en el medio anaerobio, aspectos que exceden los
limites de esta tesis. Al respecto se han realizado algunas
acciones [37].

Concretamente, en esta tesis se propone eliminar st Y c02 en
forma simultinea por desorcién en el interior del reactor mediante
la recirculacién de parte del gas, previamente lavado, producido
por el reactor anaerobio.

El gas lavado se obtiene haciendo pasar el gas producido a través
de un absorbedor que emplea una solucién concentrada de NaOH. De
obtener resultado favorables se podréan efectuar estudios
posteriores sobre el efecto de la eliminacién de cada uno de
ello#. Asi mismo, se podrd seleccionar el proceso de eliminacién
m&s conveniente para uno o ambos, ya que el practico y confiable
uso de NaOH a nivel laboratorio es poco adecuado a escala
industrial e incluso planta piloto. Lo anterior se debe al alto
costo de operacién que provoca el empleo de dicho reactivo (no
regenerable), que adem&s conlleva otros problemas como el manejo
de los precipitados formados y de la soluciédn absorbente desechada
{(ver puntos 4.3.2 y 4.3.3). En esta eventual etapa se podria
investigar el empleo de los procesos de purificacién para gas
sugeridos en el punto 4.3.4.

Con objeto de comprobar la hipétesis inicial se plane6 emplear dos

reactores UASB idénticos (UASB1l, reactor testigo y UASB2, reactor
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de prueba) bajo las mismas condiciones de operacién (O, Bv,
dilucién). En ambos, el gas gue se produce es recirculado, sbéle
que en uno de ellos (UASB2) ha pasado primero por un absorbedor de
Co, y H,S por 1o que el gas termina siendo casi unicamente metano.
Esto permite comparar el desempefio de dichos reactores donde uno
de ellos debe mantener una menor concentracién de sulfuros y un

mayor PpH.

6.2. Descripcién de los procesos empleados.

Como se menciondé, se operaron dos aFreglos de procesos, ambos
bagsados en un reactor tipo UASB con recirculacién de gas. La
diferencia fue gue uno (UASB2) incluia una etapé de remocidn de
st Y CO2 en la linea de recirculacién de gas y el otro (UASB1)
no.

E1l esquema bdsico consiste en un reactor UASB alimentado por una
bomba peristdltica cuya succién se conecta con una manguera
sumergida en un recipiente graduado que contiene la vinaza (pura o
diluida) a alimentar (influente), mezclada homogéneamente por la
,accién de un agitador maguético. El agua residual es depurada en
su paso a través del reactor y se colecta en un frasco de vidrio,
después de derramar por el borde del separador de fases montado en
la parte superior del reactor. El gas producido es conducido a un
medidor de volGmenes de gas. El conjunto se encuentra en uﬁ
cuarto mantenido a 35%2%.

El gas. producido, después de pasar por una trampa de condensados
es conducido a un divisor de corriente ("Y"), del cual una de sus

ramas conecta con el medidor de gas y la otra con una bomba
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peristaltica que, en el caso del UASB2, introduce el gas producido
en un frasco de absorcién Fisher-Milligan gque contiene una
solucién de NaOH. El gas tratado (con menor concentracién en co, vy
st) es inyectado en la parte inferior del reactor para ser
colectado nuevamente, en su parte superior (después de haber
provocado la desorcién de co, y st) cumpliendo un circuito.. El
UASB1 cuenta con la misma linea de recirculacién, pero sin contar
con frasco absorbedor. El1 aumento de presién en este circuito
provoca una descarga perifdica de volGmenes de gas a través del
medidor dque los cuantifica; la presién se mantiene asfi en un
intervalo definido. La figura 6.1 muestra el arreglo del UASBl y

la figura 6.2 el del UASB2.

6.3. Descripcién del equipo de proceso -empleado.

Los reactores UASBlL y UASB2 estdn construidos con un tubo de
vidrio de 8 cm de di&metro interno, 45 cm de altura que da un
volumen Gtil de 2.3 L. El extremo superior es cerrado por un tapén
de hule que presenta dos horadaciones, una para conducir el gas
producide y la otra para el tallo del embudo que forma el arreglo
separador El dispositivo permite separar las fases s6lida (lodo
arrastrado), liquida (agua tratada) y gaseosa (gas producido) para

mantener al lodo anaerobio dentro del reactor (Fig. 6.3). Los
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reactores contenian en un inicio lodo anaerobio inoculado en 1la
fase de investigacién precedente [32), por lo que no se requiris
volverlos a inocular. Las caracteristicas de los lodos utilizados

como inSculo se muestra en las siguientes tablas (6.1 y 6.2):

Tabla 6.1 Caracteristicas fisicoquimicas del inéculo [32].

uasB2 - - UASB1
SST nmg/L 15426 17180
SSF mg/L 6703 8380
*SSV mg/L 8724 8800
pH 7.58 n.det.
:;'cg;égg“/’id 1555 1572
IVL ml/L 76 n.det.
Vsed. m/h 2.5 n.det.

IVL= Indice volumétrico de lodos, Vsed= velocidad de sedimentacién

El frasco de absorcién Fisher-Milligan, empleado en el arreglo del
reactor UASB2, es un frasco de vidrio con 250ml de capacidad
.cerrado con una tapa de pldstico sujeta por una rosca met&lica. La
tapa tiene dos conductos, uno para el gas de salida y otro para el
de entrada. fste es llevado a través de un tubo de vidrio hasta la
parte inferior del frasco, donde burbujea en la solucién contenida
en el frasco. Las burbujas son atrapadas en una espiral de vidrio?
que deben seguir para llegar a la superficie. El gas puede salir
del @bsorbedor a través del conducto respectiveo en la tapa.

21a espiral de vidrio aumenta el tiempo que se mantiene en

contacto cada burbuja de gas con la solucién aumentando 1la
transferencia de masa.
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Tabla 6.2 Numeracién bacteriolégica del lodo anaerobic [32].

Bacterias Lodo de in6culo. Lode purgado después de
110 dias de operacién.

Acetocléasticas 1.7 E7 2.2 E10
Hi&rogenofilicas 5.4 E5 7.5 E11
Fermentativas 4.0 E6 4.9 E10
Cons. de propionato 5.2 E6 4.9 E10
Cons. de butirato 1.7 E6 4.9 E10
Sulfatorreductoras ————— 5.7 E10

Nota: Cons. significa consumidoras

La solucién para absorber €O, y H,S consistia en 250mL de NaOH 6N
con 5 gotas de fenoftaleina como indicador de pH. Esta solucién
cén pH 14 es incolora aunque se torna réapidamente roja al
descender un’ poco el pH; este vire no se encontré reportado. Otro
vire lo presenta en el intervalo de pH 9.8-8.0 (Ayres [2]) pasando
nuevamente a incoleora la solucién.
El segundo vire del indicador fue empleado para conocer el estado
de la solucién (agotamiento de NaOH). Las reacciones de absorcién
son:

CO2 + NaOH ~—--- > NaHCO

HZS + 2NaOH —==-= > Nazs + 2H20

La concentracién inicial de NaOH es 6 moles/L y la final
aproximadamente 6.31 E-5 moles/L (esta concentracién se encontrd
calculando la cantidad de NaOH en solucidn gue corresponde a un pH
de 9.8, considerando que la sosa se disocia completamente), por lo

gque practicamente todo el reactivo se ha empleado. Con esta
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concentracién de NaOH en teoria se pueden absorber 1.5 moles de

Cco, o 0.75 moles de st, lo que eguivale aproximadamente a 51 y

2
25.5 L respectivamente de cada compuesto (T=35°C, =560mmHg) .

El cambjo de la solucién absorbenta se realizaba en el momento en
que comenzaba a notarse en ella la apariencion de color, ya que la
cantidad de equivalentes de OH gque corresponden al intervalo de
pH del vire es muy reducido. A un pH de 9.8 la concentracién de
OH~ es 6.3095E-5 M, mientras que a pH 8.0 es de 1.0E-6 M, por lo
gque la cantidad de equivalentes de OH~ contenida en 250 mL de
disolucién es de 1.552E-~5 moles, con el que en teoria sélo se
puede absorber un miximo de 1,552E-~5 moles de Co2 o 7.76E-6 moles
de st, lo que apenas corresponde a 0.532 mL de co2 o a 0.266 nL

de H,S (T=35°C, P=560 mmHg). La mayor absorcién de estos gases se

2
lleva acabo a altos pH.

El medidor de veolGmenes de gas se basé en el propuesto por Molleta
y Albagnac [33}. Este medidor de gas fue realizado por 1la
coordinacién de instrumentacién del Instituto de Ingenieria.
Consta de dos frascos, unidos por un tubo gue los comunica cerca
_de sus bases, parcialmente llenos con agua o alguna otra soluci§n
liquida conductora de electricidad. Uno de ellos se conecta con la
fuente productora de gas (se mantiene sin comunicacién con 1la
atmésfera), el otro estd abierto a la atmésfera. Este Gltimo tiene
tres electrodos en su interior. La corriente de gas a medir 1llena
paulatinamente el primer frasco desplazando liquido, por lo que el
nivel de éste asciende en el frasco abierto a la atmésfera hasta
alcanzar el electrodo superior; en dicho instante una v&alvula

solenoide colocada entre la fuente de gas y el frasco permite que
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el gas acumulado en &1 sea liberado a la atmosfera, en forma
simultinea cierra el paso del gas proveniente de la fuente. Esto
continda hasta que el nivel del liquido en el frasco abierto a la
atmésfera deja al descubierto el electrodo iptermedio; en ese
instante la v&lvula regresa a su posicién original: se cierra a la
atmésfera y permite la entrada de la corriente de gas al frasco
cerrado a la atmbsfera. Con esto se cumple un ciclo, gque es
registrado por un contador cada vez que el nivel de liquido
alcanza el electrodo superior. El1 electrode inferior permance
siempre sumergido en la solucién. E1l volumen de cada ciclo es
conocido, por lo que la produccién de gas se obtiene al
multiplicar ese valor por el nGmero de ciclos registrados al
tiempo deseado.

Para la alimentacidén de la vinaza y la recirculacién del gas se
emplearon bombas Masterflex con cabezales nGmeroc 14 (vinaza) y
nimero 16 (gas). Estas bombas . tienen un control gque permite
regular su velocidad, con lo que se logra establecer el gasto
deseado.

Para evitar el arrastre de lodos anaerobios y el taponamiento por
la acumulacién de agua condensada en las mangueras de conduccién
de gas, se emplearon trampas para liquidos ubicadas en puntos
estratégicos. En la parte superior de los reactores UASB se
colocaron trampas tipo bola y antes de los medidores de gas, tubos

con tapén rosca.

6.4 Vardmetros y técnicas analiticas.

Los parametros empleados para poder analizar el funcionamiento de
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los reactores estudiados son los siguientes:

pH, alcalinidad, demanda quimica de oxigeno total (DQOt), demanda
quimica de oxigeno soluble (DQOS), s6lidos totales totales (STT),
sblidos totales fijos (STF), s6lidos totales volétiles (STV),
sélidos suspendidos totales (SST), s6lidos suspendidos fijos
{55F), s6lidos suspendidos vol&tiles (S5V), sulfatos y sulfuros,
tanto de 1la alimentacién como del efluente 1liguido de los
reactores. Estas pruebas se realizaron por duplicado de acuerdo a
los Métodos estandar [1]; las técnicas se muestran en el apéndice
1 y los resultados completos se muestran en el apéndice 2.

También se determiné el volumen de gas producido a condiciones
normales, la concentracién de metano y de Co, en el gas produéido.
La determinacién de concentraciones se realizé, emplendo
cromatografia de gases (con la técnica mostrada en el apéndice

1), por duplicado.

6.5 Condiciones de operacién.

con objeto de cumplir los objetivos de investigacién establecidos
en el punto 6.1, se operaron los reactores por un periodo de 283
dias bajo las condiciones que se especifican en las tablas 6.3 y
6.4.

Durante la investigacién se emplearon dos diferentes tipos de
vinaza: En la primera etapa de investigacién, que comprende del
dia 1 al dia 104, se utilizé vinaza originada por la fermentacién
de melaza (Tabla 6.5), mientras que en la segunda etapa se trabajé
con vinaza proveniente de la fermentacién de un lote de azficar

contaminado (Tabla 6.6).

109



Tabla 6.3 Condiciones de operacién del reactor testigo UASB1

PARAMETRO

VINAZA DE MELAZA

PERINODO Dias Q e Bv $Vinaza CTRLpH
1Tl 1- 38 0.450 5.11 3.99 21.7 SI
1I 39~104 0.716 3.21 6.34 21.7 NO

VINAZA DE AZUCAR

PERIODO bias Q e Bv tvinaza CTRLpH
172 105-115 0.795 2.90 7.04 66.5 NO
173 116~156 0.746 3.08 6.61 66.5 SI
iIT 157-180 0.793 2.90 7.02 66.5 NO
174 le1-1s58 1.126 2.04 10.07 66.5 sI
1T5 199-222 0.621 3.70 5.55 66.5 ST
1T6 223-252 0.720 3.20 9.68 100.0 s8I
1Iv 253-283 0.729 3.16 9.76 100.0 NO

Nota : Q = L/d; ® = d; Bv = kg DRo/m° a

%Vinaza = % (vol./vol.) de vinaza en la corriente de alimentacién.
CRTLpH = control de pH en la alimentacién; adicién de NaHCO,

T en la nomenclatura de los periodos indica transicién.
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Tabla 6.4 Condiciones de operacién del reactor UASB2

PARAMETRO

VINAZA DE MELAZA .
PERIODO Dias Q =] Bv $Vinaza CTRLpH

ZIa' 1= 33 0.693 3.32 5.54 21.7 NO

2T1 34- 62 0.728 3.20 6.45 21.7 NoO

2Ib 63-104 0.640 3.59 5.67 21.7 NO
VINAZA DE AZUCAR
PERIODO Dias Q e Bv %Vinaza CTRLpH

2II 105-180 0.698 3.30 6.18 66.5 NO

2III 181-~196 1.313 1.75 11.74 66.5 NO

272 197-222 0.674 3.41 6.03 66.5 SI

273 223-250 0.687 3.35 9.24 100.0 ST

21V 251-267 0.676 3.40 9.09 100.0 NO

3

Nota: Q = L/d; @ = d; Bv = kg DQO/m~ d

$Vinaza = % (vol./vol.) de vinaza en la corriente de alimentacién.
CRPTLpH = control de pH en la alimentacién; adicién de NaHCO,

T en la nomenclatura de los periodos indica transicién.

* Sin absorcién de Co, y H,S.

Tabla 6.5 Caracterizacién de la vinaza originada por la fermenta-
cién de melaza (dias 1 a 104). .
DQOt DQOs STT STF STV 8SsT 8SF ssV
X 100469 93855 117225 35623 81603 3565 1004 2561
s 14459 11029 8015 13227 7300 418 138 285
¥

27 25 3 3 3 3 3 3
pH 503~ s2”  Nat kt it
%  4.23 s762 1191 137 8122 38
s  0.06 296 126 140 4220 37
# 10 ) 14 3 3 3

X: promedio, S: desviacién estandar. #: nGmero de muestras.

Todos los valores en mg/L, excepto pH, adimensional.

Nota: Esta tabla es producto de los resultados obtenidos en esta
tesis complementados por los obtenidos en la fase experimental

previa, en especial las concentraciones de Nat K+_y it [32].
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Tabla 6.6 Caracterizacién de la vinaza originada por la fermenta-

cién de lote de azGecar contaminado (dias 105 a 283).

pgot  DQOs sTT STF STV SST SSF  SSV
X 33513 30918 26092 6481 19305 4709 746 3963
s 3944 4718 2812 1999 2334 1272 279 1093
# 33 30 17 17 17 17 17 17
pH 502~ s?7  mat x*
% 3.43 3693 131 1795 2280
s 0.05 351 50 - -
# 15 6 14 3 3

¥: promedio, S: desviacién estandar, #: nfimero de muestras.
Todos los valores en mg/L, excepto pH, adimensional.

Nota: Las determinaciones de las concentraciones de Na* Yy K

+

fueron realizadas por Ilangovan y colaboradores [37].

Buscando alcanzar los objetivos propuestos, se  establecié una

estrategia para la modificacién de las condiciones de operacién:

a

b

[~

d

)

~

Operar en periodo estable los reactores a las mismas
condiciones y de acuerdo al diagrama del proceso testigo
(UASB1l, Fig. 6.1).

Montar el proceso a estudiar en el reactor UASB2 (Fig. 6.2)
manteniendo el reactor UASBl como testigo operando ambos en
condiciones estables.

Aumentar la carga (Bv) de operacifén de los reactores en la
misma magnitud y en forma simultdnea mediante la reducién del
tiempo de retencién, buscando encontrar 1las condiciones
limite de operacién estable y las de fallo.

Aumentar la carga mediante el incremento de la concentracién

de alimentacién buscando encontrar las condiciones limite de
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operacién estable y de fallo.

siguiendo esta estrategia se obtuvieron los perfodos de operacién
mostrados en las tablas 6.3 y 6.4. Un perfodo de operacién se
considera estable con base en los parametros pH, gasto de
alimentacién, concentracién de la alimentacién, y en el porcentaje
de la remocién de DQOs, debiendo é&stos ser lo suficientemente
constantes de acuerdo a la desviacién esténdar mostrada y ail
coeficiente de variacién. Los periodos de transicién se presentan
después de un cambio en las condiciones de operacién hasta que se

alcanza un estado estable.
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7 RESULTADOS Y DISCUSION

7.1 Descripcién de los periodos de operacién.

En las tablas 7.1 y 7.2 se presentan el promedio (X), desviacién
estandar (STD), nGmero de muestras y el coeficiente de variacién
(CF%) obtenidos para todos los pardmetros -analizados en los
efluent_es durante la investigacién; los datos del influente ya
fueron reportados en las tablas 6.5 y 6.6. En el apéndice 2 se
muestran los resultados completos. Los pericdos de estabilizaci6n
se presentan en el tra&nsito de un preriodo estable a otro. En las
tablas 7.3 y 7.4 se muestran los resultados de porcentajes de

remoci6én y de produccién de gas para cada periodo de operacién.

7.2 Eficiencia en la remocién de materia org&nica.

Emplec de la’vinaza de melaza.

Los perfodos 1I y 2Ia cumplen con. el inciso (a) de la estrategia y
en ellos se obtuvo eficiencias en la remocién de DQOs de 56.4%
(UASB1) contra 51.8% (UASB2), lo que apoya 1la suposiciédn de
considerar a los dos reactores equivalentes, permitiendo efectuar
comparaciones entre ambos.

Los periodos 1I y 2Ia se pueden comparar con el perilodo 2Ib para
cumplir con el inciso b), con eficiencias de 56.4% y 51.8% (UASB1)
contra 74.6% (UASB2); esto entre 18.2 y 22.8 puntos porcentuales
mayor para el proceso gue cuenta con absorcién de coz Y st en el
gas recirculado. Esto demuestra que el proceso con desorcién de
COZ-HZS en el reactor proporciona condiciones maAs adecuadas a la

digestién anaerobia. La diferencia de pH que se presenta es, de
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acuerdo a Koster {25], una de las principales razones que permiten
esa mejora.

como fue presentado anteriormente, la concentracién de st es una
f\.lncién del pH. Para el reactor UASB1l, 1la concentracién de
sulfuros es: § 211 = 235.6 mg/L, lo que a un pH de 6.7 debido al
equilibrio de las especies de s72 representa un 67% de s™2 como

H,8: 156.9 mg/L.

2
Para el reactor UASB2, en el perifodo 2Ia (sin eliminacién de
€0,-H,S) s72= 325.5 mg/L, PH = 6.59; por tanto %H,5 = 72.0 y en

consecuencia la concentracién de H,S es 243.3 mg/L.

2
Al eliminar 0::02 Y st del gas recirculado al reactor, 1la
concentracién de sulfuros es S 2Ib = 239.9 mg/L a un pH de 7.31,
%st = 32.9, con lo cual st = 78.9 mg/L.

Se observa que la concentracién de H,8 es considerablemente mayor

cuando no se eliminan (:0z ¥ H_ S8 en el gas de recirculacién que

2
cuando si se hace, a pesar de que la concentracién de sulfuros
totales sea mayor en el reactor UASB2.

La concentraciébn de H,S reportada como inhibitoria por Hilton
[22], es de 200 mg/L. Esto explica una mayor inhibicién en el
proceso que no elimina coz—st.

Comparando los resultados del periodo I con los presentados por
Koster, se tiene que en su primer periodo reportade (pH = 6.4 -~
6.6), encontrd una concentracién de 246 mg/L de H,S como

2
responsable de una inhibicién de 50% en la digesti6én anaerocbia.



TABLA 7.1 UASBI testigo

PER1000 Q pH ALC BASh M4 CO2 DQOt DQOs STT SIF SV SST SSF SSv 54 S22 Gt al/DA
ALCt sg CaCO3/L
450.4 6,501 3545 729.1 0.011 0.189 13665 12445 14,74 8,723 B.017 185.9 326.5 GASn: al/DIA
275.9 0.811 1264 604,5 0.116 0,114 3872 42 55,94 118.9 CHét moles Cit/a
o7 2 2 20 U b 1 1 3 0 0 3 § C02: soles 002/a
61425 12,48 35.86 879"7561062834343{ [ ¢ Q 30,09 36,43 DAOt: ag DROL/L
Dq0s: =g DAds/L
716.2 6,703 2457 1879 0.747 0.253 11007 8884 15.7 7.751 7.663 2.532 0.774 1,758 402,5 215.7 §77s mg/L .
1B5.5 0.235 £05.9 560.9 0.094 0.094 3435 2535 6,405 3,637 3.847 0.412 0,085 0.416 303.1 186.6 STF: agit
& 42 42 % 51 51 AU B 7 K S 9 25V eyl
% 26,04 3.52 20,63 29.85 12.65 37.26 31,21 26,28 40.79 49.54 50,07 16,27 8.397 23.68 75.31 79.19 55Ts ag/l
SSFt 89/l
794.5 6,343 2083 3363 0,798 0,202 10365 8811 11,15 4.517 6,633 2.28 0,50 1.7 201.7 241.4 55Vs egil
7l5100722376348500620062 IZSV llE‘i L 1990580666 0,47 0,135 0,349 90.99 35,92 S04t ag SO4/L
i 10 [} 2 b 3 3 3 3 3 3 3521 ngS-2/L
9,378 1,139 1.4 10.3 7.714 30412151347 10.75 1201 10,03 20.61 23.26 20.52 45.11 14.87

ST

Q
w

12

@
-G

- g

746.3 6,252 2874 1505 0.817 0.183 22972 12265 14,26 7.037 7.5 3.62 1,021 2,707 472.9 215.3
STD 127, 0,881 987.1 844.7 0,065 0,045 JAL78 4445 2,115 1,282 2,123 1.456 0.372 1,12 200.6 122,40

) W R oA M 1518 13 13 11 10 10 U 10 10 9 10

CF% 1712 14,09 34,35 56.13 7.917 35.32 148,68 35,24 14.63 18.22 20,31 40,22 3b.4 41.36 43.2b 56.72

in 793 8,787 3205 2000 0,643 0,337 29168 4948 19.75 6,735 13.01 14.23 3.416 10,82 187.7 210.4
111.2 0,25} 519.5 378,53 0.079 0.079 11265 3979 1093 2,847 6,123 11.4 2,675 8,746 71,89 99.9
un 8 19 19 5 5 $ 5 5 H S $ 5 5

14,02 3.702 16.21 19,92 11.88 23.4 38,62 §7.27 55.39 42.3 462,43 80,07 78.3 80.85 38.3 47.47

- P o

114 1127 5.582 2543 982,2 0,493 0.507 25977 16360 15.7 6.914 8,782 5.95 1.39h 4,554 21B.1 165.5
D 262.5 0,43 1057 108600‘1700971468’21131117710&192205386510672.80947411548
18 15 1 13 13 $ 5

3
% 2337997“5411061772]914565269“1142923825“64% 71:‘61672[73‘7357

Bl

£20.9 6,704 I746 978 0,468 0,332 17980 13628 25,88 B.73 17,15 21.49 5.2b 16,23 2823
124.4 0.649 946.8 521,2 0.082 0,082 4379 210 132.8

B BB 9 A 4 4 1 1
20,03 9.877 25,81 56416 12,34 24.87 24,35 15,63 0 0

PR
& -
o
-
=
2
a

| GG
ow

116 9.9 6,687 3175 2813 0,567 0,413 21865 10372 60.4 £0,7b 19.64 23,35 5,705 17.85 £35.9 447.2
165.6 0,193 463.2 £80.8 0,049 0,043 8802 2119 48.24 50.41 2,175 4.22 1.085 3.165 403 245.9
N B 75 a8 8 10 10 2 2 2

2 2 7
73 2,508 14.59 24,48 B.118 11.55 40,26 20,42 59.99 62,97 11,07 18.07 18.49 {7.93 94,82 54.99

Ra

x=d
~
n

1w 720.8 6,481 3081 2592 0,585 0.415 19105 13535 17.5 8.027 9.477 1.635 0.57 1.257 90.55 337.8
118.4 0,544 869.8 1267 0,141 0.141 10381 3894 4.032 2,347 1,494 0.475 0.12 0,29 8,232 215.6
® W0 5 An B B 10 10 3 3 3 2 2

3 2
OFX 16,24 8,391 28,23 47,05 24,05 33.88 54.34 28.77 23.03 29.47 17,69 25.89 21.05 23.08 9.091 43.83

-
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TOR UASB2 prueba

REAC]
2 UASE2 prueba

ThBLA 7.
PERTO0D Q pH ALC BASn W4 CO2 DQOt DQOs STT SIF STV 65T SSF SV SO0 52
212 T 490.6 6,568 2459 7382 0,725 0,274 10147 9808 10.98 4.924 5,058 3%.6
57D 156.8 0,194 127.5 661.2 0,084 0,084 2015 1143 153.1
] A 16 32 16 b f0 10 i 1 1 0 0 4 0 5
CFX 22,71 2,984 5.184 27,76 11,54 30,72 16.74 11,64 0 [ 47,02
A X 7B6SM [0 NI 09 0,06 10120 8160 19,99 TAD 125 A6 1,05 3.6t 203
STD 141,8 0,235 2415 1064 0.054 0,054 1085 1143 4,072 3, 916 [ I.W 189.5
12020 13 A 24 11 3 1 1 1 o u

2Ib

2

an

ird

CF% 19,48 3.375 10.48 53957!58V28107213672037522827W 0 0 0 83.52

X 630.3 7,313 2624 2504 0.957 0.043 6904 5176 11.61 5,498 6.1 2,212 0,655 1547 767.6 U%.Y
STD 197.4 0,243 575 452.7 0,042 0,042 2295 2455 1.884 0,547 2,37 0.349 0.098 0,257 349.3 181.5
1) 3 N B T K M D2 W 4 5 4 4 4 4 4 20
CF% 31,31 3.327 20 18,09 4,425 97,43 33,24 47.42 14,23 9,951 38.85 15,78 14.79 16,59 45,51 75.64

X 596.1 7.296 2660 3296 0.942 0,058 - BA31 4235 14,45 7.001 8.459 7.612 1.979 5.921 270.1 296.5
§1D 130.5 0,22 407,3 918.B 0,049 0.06% 8077 2145 9.495 5.51 6,597 0.831 2.09 6,526 201 338.9
] 2 83 B M8 B W U7 20 19 17 7 @ 7 07 9
EFX 18,49 3.012 15,31 27.B8 7,295 119.3 60,81 50.6b 6483 70.7 82.72 116 105.6 117 2442 120

X 1313 7,002 2975 6703 0.508 0,092 26520 4440 24,84 9,420 15.44 19.49 5.162 14,33 1856.2 42,6
S0 308,7 0,13 774.1 1449 0,078 0.078 11516 2383 7.399 2,792 6,074 8572‘7&25651 1298 b‘i.‘i
] 16 13 10 b 12 12 3 & 3 £} 5 5 5

23 235l§626022I‘7\85756464lUS&S!672‘7752‘7&23935"‘0857763‘74& 6972ﬂﬂ2

X 678 6,324 3174 1233 0,772 0,228 15943 13370 11.83 &40 5,73 2.57 0.7 1.87 193.5 309.4
STD 155.4 1.045 1116 1134 0.223 0.223 4072 362 7 W
1] 5 % Mo 4 4 4 4 1 1 1 1 2 7
CFX 23.06 16,52 35.15 92,78 28.9 97.93 25.54 27,12 0 o 0 0 012,77 N8

° -

X 8873 7.141 I8 3597 0,934 0,066 {8950 10252 28.5 7.93 20.57 23.4
STD 167,3 0,43 435.5 £35.5 0,038 0,038 7992 1452 1.57 0.54 2,11 4.88

W 2% BB 3 3 8- 10 2 2 2
CF% 24,35 6.015 13,61 17,67 4,113 50.09 42,16 14.16 5.50% 6.81 10.26 20.85

~
~
~

12
11,61 23,15 71,43 68,15

@ al/DIA
ALC: »g Calti3/L
BASneal/DIA
CHéz soles DiHt/a
£02: soles CO2/w
DQ0t:sg DQOE/L
DQ0steg DQ0s/L
STT: s/l

STF1 agit

§TV: sgil

55Ts mg/l

SSF: wg/l

SSV: g/l

5045 g S04/L
5-2: w52/t



Tabla 7.3 Resultados reactor UASB1, testigo.
VINAZA DE MELAZA

PERIODO Dias 3DQO GasN Cl'{‘1 CO2 CH4 /DQor
iT1 1- 38 38.9 0.345 0.811 0.189 .180
X 39-104 56.4 0.810 0.747 0.253 «169
VINAZA DE AZUCAR

PERIODO Dias $DQO GasN CH‘1 (:O2 CH4/DQOI’:
T2 105-115 56.7 1.032 0.798 0.202 <206
T3 116-156 39.8 0.664 0.817 0.183 .206
11 157-180 65.9 0.920 0.663 0.337 «132
T4 181-198 20.4 0.333 0.493 0.507 .072
iTs 199-222 33.7 0.404 0.668 9.332 «144
176 223-252 66.5 1.0386 0.587 0.413 .095
11v 253-283 56.2 1.149 0.585 0.415 .123

$DQO0 = % de remocién de DQOs
GasN = Volumen de gas producide 273.15K, 1 atm

3

CH4/DQOr = m" de CH, a TPN producido por kg de DQO removida.

Tabla 7.4 Resultados reactor UASB2
VINAZA DE MELAZA

PERIODO Dias $DQO GasN CH4 COz CH4/DQOr
213* 1- 33 51.8 2.382 0.724 0.274 .600
2T 34~ 62 59.0 3.137 0.939 0.060 774
2Ib 63-104 74.6 2.504 0.956 0.043 .566
VINAZA DE AZUCAR .
PERIODO Dias $DQO GasN !11-1_1 C02 CH4/DQOr
2II 105~180 79.2 3.296 0.942 0.057 .638
2III 181-196 78.4 6.703 0.908 0.091 661
2T2 197-222 35.0 1.233 0.772 0.227 45
2T3 223-250 66.8 3.597 0.933 0.066 544
21V 251-267 75.2 4.511 0.899 0.100 593

$DQO = % de remocién de DQOs
GasN = Volumen de gas producido 273.15K, 1 atm
* Sin absorcién de €0,-H,5.

cH4/DQOr =m de CH4 a TPN producido por kg de DQO removida.



En esta etapa se agoté la provisién de vinaza de melaza, por lo
que no se pudo avanzar mas en el estudio teniendo que emplear en

los siguientes periodos vinaza de azGcar.
Empleo de vinaza de azicar.

Al emplear vinaza de azlcar, mds diluida que la vinaza de melaza,
fue necesaric aumentar la concentracién de la alimentacién al
66.5% para mantener 1la misma carga que en los perfodos de
operacién precedentes.

Los periodos 1II y 2II cumplen con el incise b); ahora para la
vinaza de azGcar con eficiencias de 65.9% (UASBl)y .79.2%
(UASB2) siendo 13.3

puntos porcentuales mayor para el proceso en estudio.

En estos periodos, para el reactor UASﬁl, S'2 = 210.4 mg/L, pH =
6.79, %HZS = 61.9 por lo tanto ,st = 130.0 mg/L. En el reactor
UASB2 tenemos $™° = 206.5 mg/L, pH = 7.29, ¥M;S = 33.9 por lo
tanto st = 100.5 mg/L. Se puede ocbservar que las concentraciones
de st son m&s cercanas entre si que las correspondientes a 1los
periodos 1I y 2Ia contra el 2Ib, lo que explica una influencia del
'st similar y, en consecuencia, una mayor semejanza en las
eficiencias de remocién.

Siguiendo la estrategia del inciso c} se disminuyé el tiempo de
retencién a 2.04 y 1.75 para los reactores 1 y 2 respectivamente,
que corresponden a los perfodos 1T4 y 2III con eficiencias de
20.4% y 78.4%. Como se pueda observar en las figuras 7.1 y 7.2

(pH, DQO, gas) se llegd a las condiciones de falla del reactor

119



testigo mientras que el reactor UASB2 no se vidé afectado.

Para los periodos 1T4 y 2III, para el reactor UASBl tenemos: S-2 =
165.4 mg/L, pH = 5.58, %HZS = 96.3 por lo tanto st = 159.3 mg/L.
Para el reactor UASB2: s72 = 242.5 mg/L, pH = 7.00, %HZS = 50.0
por lo tanto st = 121.3 mg/L.

Es apreciable gue la concentracién de st se ha incrementado, con
la disminucién en el tiempo de retencién mantenido a una
concentracién constante de vinaza en ambos reactores (aunque en el
reactor UASB1 alcanza 159.3 mg/L) llegando a la condicién de
fallo. En el reactor UASB2, dada la ligera disminuciédn en el pH,
la fraccién de Hy8 se ha incrementado, aungue aparentemete sin
llegar a la condicién de fallo. Es posible por lo tanto alcanzar
121.25 mg/L de H,S sin que se produzca una marcada inhibicién al
emplear vinaza al 66% en las condiciones del reactor UASB2, debido
en parte a la remocién de CO.,en el gas recirculado, que evita una
mayor disminucién en el pH.

Buscado encontrar las condiciones de fallo para el reactor UASB2

.se volvié a incrementar la carga; ahora a 15.2 Kg DQO / n3

dia, O
= 1.35 dias, como se aprecia en el periodo 2T2 (figura 7.2 ). El
reactor falla casi de inmediato, por 1lo que se procedié a
estabilizar el pH. E1 comportamiento descrito en este parrafo se
considera como el periodo 2T2.

Prosiguiendo con la estrategia, respecto al inciso (d)., se empleé
vinaza al 100%, teniendo en los perfodos 1IV y 2IV eficiencias de
56.2% (UASBl) y 75.2% (UASB2) mayor en 19.0 puntos porcentuales

para el proceso coh absorcién de CO2 Y st en el gas recirculado.
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En los perlodos IV, en el reactor UASB1, s_z = 337.8 mg/L, pPH =

6.48, %st = 76.8 por lo tanto, HZS = 259,4 mg/L, mientras en el
reactor UASB2 : S"'2 = 412.4 mg/L, pH = 7.29, %st = 33.9 por lo
tanto H,S = 87.94 mg/L. La gran diferencia en las concent:racior_xes
de HZS explican en gran parte la disparidad en los valores
obtenidos para las eficiencias de remocién entre el reactor UASBL
y el UASB2. '

La concentracién en el rector UASB1 parece ser suficiente para
causar inhibicién de la digestién anaerobia, segfin lo reporta
Hilton [22], 200 mg/L. Koster [25] muestra una inhibicién de 50%
al tener 246 mg/L de st en un intervalo de pH entre 6.4 y 6.6; la
eficiencia obtenida para el reactor UASBl (56% de remocién de 1la
DQOs) se parece a la reportada por el autor.

El reactor UASB2 mantuvo una baja concentracién de HZS (87.94
mg/L) lo que explica su alta eficiencia de remocién (75.2%) y
muestra que se mantiene alejado de una posible inhibicién por H,S.
Se puede observar que el aumento en la concentracién de HZS se
incrementé menos con el aumento en la concentracidén de vinaza que
con la reduccién en el tiempo de retencién, manteniendo constante
la concentracion de vinaza diluida, aunque las cargas (Bv)
alcanzadas no fueron las mismas, siendo mayor en el caso de 1la
reduccién en el tiempo de retencién, como se aprecia en la tabla
7.5. ‘

Comparando el desempefio de los reactores a una misma carga,
empleando vinaza de melaza y con vinaza de azGcar, se puede
observar en los periodos 1I y 1II del reactor testigo que la

eficiencia aumenta de 56.4% a 65.9% con el cambio de vinaza,
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mientras que con el proceso en estudio en los pericdos 2Ib y 2IT
se tiene 74.6% y 79.2%, siendo mayor la variacién para el reactor
testigo gque para el proceso estudiado: 9.5 contra 4.6 puntos
porcentuales.

Para la variacién de la carga, por disminucién del tiempo de
retencién, se tienen como base de comparacién leos periodos 1IT
(7.02 kgpQo/m® dfa) y 2II (6.18 kgDQO/m> dia) con 65.9% y 79.2% de
eficiencia. Para el reactor testigo no existe periodo 1III ya gue
no se adapt6, mientras con el proceso estudiado se tiene en el

perfodo 2III ( 11.74 kgDQO/m>

dia) 78.4% de eficiencia.

Respecto a la varjacién de 1la carga por aumento de la
concentracién en 1la alimentacién, se' tiene como base de
comparacién los periodos 1IT y 2II con 65.9% y 79.2% de eficiencia
contra los perfodos 1IV {(9.76 ngQO/m3 dia) y 2IV (9.09 kc_;DQo/m3
dia) con 56.2% y 75.2% de eficlencia, siendo la reduccién mayor

para el reactor testigo: 9.7 contra 4.0 puntos porcentuales.

7.3 pH y Alcalinidad.

_Vinaza de melaza.

En los periodos 1I y 2Ia se obtuvo un promedioc en el pH-de 6.70 y
6.59 unidades, siendo estos valores similares (inciso (a) de 1la
estrategia). Comparando con el perfiodo 2Ib (inciso (b)), pH de
7.31, se encuentra que el proceso con absorcién de 002 'd st en el
gas recirculado mantuvo un pH mayor en 0,61 y 0.73 unidades frente
al los periodos 1I y 2Ia.

Para el reactor UASB2, se tiene que el cambio del proceso al pasar

del proceso testigo- al proceso prueba, manteniendo los demas
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pardmetros constantes causo un incremento en el pH. Por 1le
demuestra que la eliminaci6n de C02~H25 es un método que permite
incrementar el pH en el reactor.

Vinaza de azfcar.

Respecto al inciso (b) se tiene en los periodos 1II y 2II pH de
6.80 y 7.30; 0.50 unidades mayor para el proceso estudiado.

El periodo 1T3 corresponde a la recuperacién del reactor UASB1,
medante el control del pH por adicién de NaHCO,. En la figura 7.1
se puede apreciar el paulatino incremento en el pH a partir del
inicio de este periodo.

Conforme al inciso (c) de la estrategia, en los perfodos 1T4 y
2IIT se tuvo un pH de 5.58 y 7.00 con falla del reactor testigo.
De acuerdo al inciso (d) de la estrategia, se obtuvo pH de 6.48 y
7.29 en los periodos 1IV y 2IV siendo mayor en 0.81 unidades para
el proceso estudiado.

Se observdé que el aumento de la .carga, causa una disminucién del
PH, como se puede observar del periodo 1I al 1T2, al pasar de Bv =
6.34 a 7.04 el pH cambia de 6.7 a 6.3, o del periodo 1II al 11v~
donde el aumento de carga por incremeto de la concentracién al
pasar de Bv = 7.02 kg DQO/deia a 9.76 provocé un descenso de
6.876 a 6.481.

Los valores obtenidos para la alcalinidad presentan un
comportamiento paralelo al observado para el pH, excepto en los

periocdos en gue se adiciond NaHCO, a la alimentacién de 1los

3
reactores para estabilizarlos por control de pH. En estos
periodos, la alcalinidad fue mayor a aquellos donde no se efectud

dicha adicién debido al efecto buffer del Hco;. Los reultados
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mostrados en las tablas 7.1 y 7.2 permiten observar estos efectos.
Los resultados obtenidos para los periodos estables muestran una
tendencia a presentar una mayor alcalinidad si el pH del reactor

es mayor tal como se aprecia en la tabla 7.3.

Tabla 7.5 PH y alcalinidad de los reactores.
PERIOCDO pH ALCALINIDAD PERIODO PH ALCALINIDIAD
1x 6.702 2457 21Ia 6.58 2459
21b 7.313 2624
111 6.786 3205 21T 7.295 2659
2III 7.002 2986
11v 6.481 3081 21V 7.286 2314

ALCALINIDAD: mg CaCOS/L

Uno de los efectos de la desorcién de co, del interior del reactor
puede ser la menor alcalinidad encontrada en el reator UASB2, tal
vez debido a que la eliminacién de €O, en el interior del reactor,
al consumir H' Y Hcog aumentando el pH, provoca una disminucién en
la concentracién de esta Gltima especie, que es responsable de

gran parte de la alcalinidad por su efecto buffer.

7.4 Produccién y composicién del gas.

Los resultados mostrados en la tabla 7.2 muestran que el proceso
empleado en realidad elimina Co, el gas producido por el reactor
anaerobio, ya que se pasa de fracciones en CH, de 0.724 ( periodo
2Ia ) a fraciones iguales o mayores a 0.899, llegando incluso a
0.956. )

La produccién de gas para el reactor UASB2 fue mayor gque la
obtenida en el reactor testigo, a pesar de que una gran proporcién

de €0, no se.puede contabilizar directamente al ser absorbida por
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la soluci6én de NaOH. Esto se explica porque el proceso probado
realiza una mayor degradacién de la materia orgédnica gracias que
las condiciones son m&s adecuadas para el proceso anaercbio. -
El volumen del metano producido en la digestién anaerobia (0.2 a
0.3 m3 CH4'(TPN)/kg DQOremovido [38}) depende de la estequiometria
de las reacciones que se lleven acabo.
Los valores obtenidos para el reactor UASBL resultan ‘un poco
menores a este intervalo (Tabla 7.3), tal vez debido a fugas en el
sistema. Respecto al reactor UASB2, los valores obtenidos son muy
altos y corresponden a una conversién mayor a la esteguiométrica,
lo gue muestra la existencia de un error, ya sea en la calibracié
del medidor de gas para ese reactor, en el funcionamiento del
-mismo o en la determinacién de la DQO. Este fenémeno se presentd
ya en los antecedentes de este trabajo experimental (reactor UASBl1
tabla 5.4). Lo maAs probable es que se deba a una mala calibracié
del quidor, ya que al comparar los periodos 1I y 2Ia, que
corresponde a procesos iguales, se deberian de tener valores
semejantes ya que todos 1los parametros de operacién son
semejantes, asi como todos los demds resultados. El factor de
escala entre los resultados de los dos periodos es 3.55. Si todos
los resultados para redimiento de CH4 correspondientes al reator
UASB2 se dividen entre este factor resultan mucho m&s parecidos a
los del reactor UASBl. De ser cierto esto, la produccidn de gas

reportada en la tabla 7.4 debera ser dividida entre 3.55.

7.5 Sulfatos y sulfuros.

En general se presenta una mayor concentracién de sulfatos en el
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efluente del reactor UASB2 que en el reactor testigo (tabla 7.3).
Para los periocdos I, 767.6 contra 402.4 mg/L; para los perfodos
II, 270 contra 187.6; pero como no se obtuvieron m&s resultados,
lo Gnico que se puede suponer es dque las condiciones del reactor
testigo fueron mas propicias para las bacterias sulfatorreductoras
que las del reactor UASB2. Esto puede deberse a que el pH que
prevalece en el reactor UASB2 es mis alto que el del reactor
testigo, por lo que en concordancia a Hilton y sus colaboradores
(22], presenta condiciones menos adecuadas a la sulfatorreduccidn,
lo que se observa en los porcentajes de remocién que' son mayores

para el reactor testigo (UASB1).

Tabla 7.6 Pricipales resultados obtenidos para los sulfatos.

REACTOR UASB1 REACTOR UASB2
Periodo ALIMENTACION EFLUENTE $REMOCION EFLUENTE $%REMOCION
I 1750 402.4 67.8 767.6 38.6
II 2456 187.6 92.4 270.1 89.0
III 2456 n.e. n.e, 186.2 92.4
v 3693 90.55 97.5 n.d. n.d.
Concentraciones en mg/L n.d. = no determinado

n.e. = no existié ese perfodo en condiciones estables.

La determinacién m&s problemitica fue la de sulfuros ( apéndice 1)
Y este hecho se ve reflejado en los valores obtenidos para la
desviacidbn estandar de los resultados y en el coeficiente de
varianza correspondiente, por lo que la interpretacién que se hace
de é&stos puede no ser muy cercana a la realidad.

Se observa que la concentracién de sulfuros en el reactor testigo
es menor en todos los casos a la mantenida en el reactor UASB2.

Esto en principio pareceria incoherente, dado que el reactor UASB2
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cuenta con un sistema de eliminacién de H,S, mientras que el
reactor UASBL no cuenta con ese dispositivo. Sin embargo, el
efecto del pH puede ser la causa, ya gue al mantener el reactor
UASB2 a un pH mas elevado que el reactor UASBL, una menor fraccién

de s72

se encuentra como st, causandoc una menor desorcién de este
compuesto ( s6lo se puede desorber H,S y no Hs™ o s~ ), debido a
que el pH al gque operan los se encuentra en la vecindad del valor

de la constante de equilibrio del H,S (pK=6.87), tal y como se
muestra en la figura 3.8. Una variacién de pH de 6.5 a 7.2 puede

2 en forma de H

reducir en un 50% la fraccién de § ,S: 1o que
permite que la concentracién de 572 sea mayor para este reactor.
Esto implica que la parcial de H,§ en el reactor UASBl no seré tan

gsignificativa en la concentracién del st disuelto.

En la tabla 7.7 se presenta un resumen de o5 principales

resultados obtenidos para periodos estables.
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8 CONCLUSIONES

Las conclusiones obtenidas de la investigacién experimental
realizada, con base en las investigaciones efectuadas con

anterioridad y a los resultados obtenidos son las siguientes:

1. El1 proceso que cuenta con recirculacién de gas del que se ha
absorbido co, y st, presentd eficiencias de remocién mayores
entre 22.8 y 13.3 puntos porcentuales al proceso que Gnicamente
consta de recirculacién del gas producido (UASB1), Esto permitié
que el pH en su interior se mantuviera en un intervalo més

adecuado a la digestién anaerobia.

2. El proceso con desorcién de co2—st se consiguié operar en
forma estable a una carga orgénica de 11.74 ngQO/deia Yy un 6 de
1.75 dias, condiciones que no pudieron ser alcanzadas por el

reactor testigo.

.3. La desorcidn de Co,-H,8 permite mantener-un pH méds elevado, de
0.509 a 0.805 unidades, en comparacién con el proceso que cai’ece
de ésta. E1 pH fue siempre mayor a 7.0 para cualquier periodo
estable del reactor UASB2 y siempre fue menor a ese valor para el
reactor UASBl. El método empleado, recirculacién al reactor de gas
tratade (principalmente CH,), resulté un forma adecuada de
lograrlo, 1o que concuerda con lo demostrado por Ely {12] y Graef
¥y Andrews [60]. La desorcién de Co2 empleando como gas de arrastre

el metano producido en la digestién anaerobia, previa eliminacién
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2s que contiene, permite incrementar el pH en el

interior del reactor.

del CO2 y del H

4. La recirculacién de gas sin C02 ni st al reactor, evita o al
menos reduce la necesidad de neutralizar la alimentacién o
recircular efluente para mantener un pH adecuado en el reactor.

Aungque traslada el problema a la absorcién de co2 Y st del gas
generado, el nuevo problema es mis sencillo ya que involucra a

menos compuestos que pueden ser manejados mas facilmente.

5. La recirculacién de gas evita tener que aumentar el volumen del

reactor debido a la recirculacién del efluente.

6. No se puede afirmar que la absorcién de st—co
2

) del gas

recirculado permita reducir la concentracién de §~° en el reactor
anaerobio. Las condiciones de equilibrio de las formas quimicas
del azufre en el reactor dependen mucho del pH, fijado
fundamentalmente por la capacidad amortigtiadora de los
bicarbonatos. Un pH superior a 7, al reducir la forma gque puede
ser desorbida (st), favorecerd una mayor concentracién de HS™ y

2

de S™° en el reactor.

8. La adicién de diferentes compuestos alcalinos a la alimentacién

del reactor fue durante toda 1la investigacién un auxiliar muy

valioso en la estabilizacién del funcionamiento de los reactores.
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En todo trabajo de investigaci6n, simultineamente a la obtencién
de conclusiones se descubre la existencia de aspectos dignos de
estudio e incluso imprescindibles en una investigacién posterior.
Con la perspectiva alcanzada con esta tesis se propone dirigir la
investigacién posterior al disefio y operacién a escala planta
piloto del proceso estudiado, ya que los resultados obtenidos a
nivel laboratorio son satisfactorios.

Los aspectos que se proponen son:

Modificar el disefio de 1los reactores UASB para mejorar los
separadores de fases y evitar asi un posible arrastre de lodos
anaerobios en el efluente debido a la turbulencia que provoca la
recirculacidén de gas.

Determinar con un estudio técnico - econémico el sistema de
absorcién de Co,-H,S mids adecuado para emplearse a escala planta
piloto o industrial.

' Modificar el disefio de los reactores UASB para permitir una nejor

'7 transferencia de masa. en los fendémenos de desorcién que ocurren en
su interior.

Aplicar un método analitico m&s adecuado para la determinacién de
572 y de 5072,

4

Comparar el efecto obtenido en el control del pH entre 1la
recirculacién de gas lavado con respecto a la recirculacién de

ligquide, en forma experimental.
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APENDICE 1

TECNICAS DE ANALISIS.

ALCALINIDAD

Fundamentos.

La alcalinidad es la capacidad de un agua, propiamente de los
compuestos en ella disueltos, para reaccionar con un &cldo fuerte.
que se afiada al agua. En cuanto mayor sea la alcalinidad, el pH de
la muestra se conservari mis cercano al original; es por tanto una
medida de la capacidad tamp6n del sistema.

Este parametro depende, en muchos casos, principalmente de 1la
concentracién de carbonatos, bicarbonatos e hidrbéxidos; asfi es una
préictica comGn expresar la alcalinidad como la equivalencia en mg
de caCOS/L contenidos en el agua.

Para determinar 1la alcalinidad de una muestra es necesario
agregarle una solucién de un &4cido fuerte. El punto final de 1la
valoracién depende de los componentes de la muestra, por lo que la
alcalinidad depende del punto final establecido.

se han definido dos pH como puntos finales para las valoraciones
con objeto de poder realizar comparaciones con los resultados
obtenidos. Son: 8.3, alcalinidac con fenoftaleina (el segundo vire
de la fenoftaleina es en el pH 8.3), y el puntc final de todas las
reacciones de valoracién, que puede variar entre pH 5 y 3.7; en
estas condiciones se conoce como alcalinidad total.

La comparacién de los valores de alcalinidad, para estos dos pH,
permite determinar la alcalinidad debida a cada compuesto; cuando

la alcalinidad con fenoftaleina es cero (muestra con pH < 8.3),
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entonces la alcalinidad es debida Unicamente a la presencia de
bicarbonatos (ver figqura 2.4), ya que a un pH de 8.3 practicamente
todo el c4 se encuentra como bicarbonato [(pKal+pKa2)/ 2 = B.3 ].
si la alcalinidad con fenoftaleina es aproximadamente un medio de
la alcalinidad total, el valor de estos par&metros se deberd
dnicamente a la presencia de carbonatos, ya que en ausencia de
hidréxidos, la misma cantidad de reactivo se emplea en pasar de
carbonatos a bicarbonatos .como de bicarbonatos a bi6xido de
carbono y &cido carbénico.

En caso de que la alcalinidad con fenoftaleina sea igual a la
alcalinidad total, s6lo tendremos hidréxidos en la muestra, ya que
esto indica que durante la valoracién no se formaron bicarbonatos
Yy dque por tanto originalmente tampoco se pudo haber tenido
carbonatos.

No es posible tener concentraciones semejantes de carbonatos e
hidréxidos ya que a un pH alto. (presencia de OH™), el C4 sa
encuentra como carbonato; mientras que a'un pH intermedio, ( 5 -
11; presencia de bicarbonatos ), la concentracién de OH  es menor
a 1E-3. Por esta razén, cualquier otra combinacién de valores de
alcalinidad indica la existencia de un par de compuestos .

El agua residual (vinaza) tanto antes como después de su
tratamiento mantuve un pH inferior a 8.3, por lo que 1la
alcalinidad éon fenoftaleina fue siempre cero y en consecuencia la
alcalinidad se debe Gnicamente a la presencia de bicarbonatos. El
pH del agua residual sin tratar fue siempre menor a 4.3 teniendo

por tanto una alcalinidad de cero.
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Tabla A.1 Relacién entre la alcalinidad total y la acalinidad con

fenoftaleina
Alcalinidad Debida a:
hidréxidos carbonatos bicarbonatos
F=0 0 0 T
F<.5T ] 2F T - 2F
F 2F - T 2T - 2F o
F=1T T [+] 0

F = Alcalinidad tomando 8.3 como pH final (fenoftaleina}).

T = Alcalinidad total.

Reactivos.

Solucién estandar primario de bicarbonate de sodio. Na2Cco3
desecado a 250°C durante cuatro horas, que se disuelve en 1L de
agua destilada.

Solucién estandar secundario, aproximadamente 0.1N de H S0,. Se

2
prepara disolviendo 3mL de &cido en 1L de agua destilada. La
estandarizancién se realiza contra la sclucidén de carbonato de
sodio: Un volumen conocido de esta solucién se valora
potenciométricamente contra el &cido preparado, primerc hasta
.aproximadamente pH 5, entonces se hierve la solucién para eliminar
el bib6xido de carbono disuelto, se enfria y se continGa 1la
valoracién.

Procedimiento.

Las mnmuestras se tomaron del sgeparador de fases (conos) de los
rectores UASB (1 y 2).

La muestra siempre con un pH menor a 8.3 se valcraba hasta pH 4.3.
empleando la solucibén diluida de H

2504.

" El algoritmo para el c&lculo de la alcalinidad es la siguiente:
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. _A_* N * 50000
Alcalinidad mgcaco3/1 = =—r=rreser

A = mlL de &cido empleado en la valoracién de la muestra.

N = Normalidad del dcido empleado.

DEMANDA QUIMICA DE OXIGENO (DQO)

La cantidad de oxigeno necesario para oxidar los compuestos
presentes en una muestra de agua residual es un pardmetro adecuado
para expresar la concentracién de materia orgédnica presente en
ella, si carece de otros compuestos no orginicos oxidables en las
condiciones de la prueba, ya que la materia orgdnica puede
oxidarse hasta CO2 Y Hzo. La DQO es en consecuencia una evaluacién
de la cantidad total de materia organica presente.

Como pardmetro para evaluar el comportamiento de Pprocesos
biolégicos empleados en la depuracién de agua residual tiene el
iconveniente de que en dichos procesos la materia orgidnica
presente ho puede ser degradada completamente; una parte es
transformada en nuevos microorganismos (biomasa), ademds, las
bacterias empleadas (aercbias o anaerobias) son incapaces de
degradar algunos compuestos orginicos, por ello la demanda quimica
de oxigeno no representa del todo bien la concentracién de materia
orginica degradable por procesos biolégices.

sin embargo, 1la DQ0 es un parametro consistente y puedé
correlacionarse en forma empirica con pruebas como DBO (Un
pardmetro mas apropiado es 1la prueba conocida como demanda
biogquimica de oxigenoc o DBol), carbono orgénico o contenido de
lLa demanda bioguimica de oxigeno es una prueba que estima la

cantidad de oxigeno requerido por bacterias aerobias para degradar
lo mds que Son capaces una muestra.
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materia orgénica [1). La DQO presenta la ventaja de ser una prueba
rapida (la DBO dura aproximadamente cinco dias), especialmente
Gtil cuando se requiere informacién inmediata de la operacién de
procesos de depuracién biolégicos.

Existen diferentes tipos determinaciones de DQO:

DQO total o de la muestra completa.

DQO soluble, donde se realiza la prueba al filtrado de la muestra
total.

DQO vol&atil, gue corresponde a la diferencia entre el DQO total y
el de una muestra a la gue se han eliminado los compuestos
volatiles.

El método empleado es el reflujo con dicromato de potasio; este es
un enérgico oxidante en medio Acido

§'+ 1aH*+ 68 ~-—==> 2063%+ 7H g (B =1.33V (2)

cro
capaz de oxidar la materia orgédnica presente. El dicromato de
potasio no reducido es valorado con sulfato ferroso amoniacal.

6F&*+ cro2™+ 14" ~----> 203"

+ 6F8"+ 7H,0

Para evitar gue los compuestos orgdnicos voldtiles (compuestos
~alifaticos de cadena corta) no sea oxidados al permanecer en fase
gaseosa sobre 1la solucién oxidante; se agrega sulfato de plata
como catalizador. Bajo las condiciones de la prueba los cloruros y
en general los halogenuros pueden ser oxidados

617+ 6Cro? + 148 --—-=> 3c22 + 20r°"+  7HZO

lo gque causaria un error. Para reducirlo se agrega sulfato
merclrico; el mercurio forma complejos con los halogenuros, lo que
disminuye la concentracién 1libre de los halogenuros en 1la

solucién, reduciendo su oxidacién, por ello la concentracién de
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Halogenuros no debe ser elevada, manteniendo una relacién de
10> al (HgSOA—Cl en peso) o mayor con el mercurio. En el caso de
las muestras que contienen nitritos (generalmente, si acaso,
presentes en concentraciones despreciables), es necesario afadir
1omg de A&cido sulfémico, NstOJH, por miligramo de nitrégeno en
forma de nitrato para evitar su oxidacién con la consecuente
interferencia.

La prueba requiere de un blanco para evitar errores debidos a la
presencia de materia oxidable en el agua empleada.

Reactivos

Solucidén estandar de dicromato de potasio 0.25N; se elabora con
chr,, desecado a 103°%¢ por 2 horas.

Solucién estandar de sulfato ferroso amoniacal, Fe(NH4)2504—5H20,
que debe contener 20 mL de sto4 por litro de disolucién.

Solucién concentrada de dcido sulfurico con sulfato de plata. Se
disuelven 5.5g de AgSO, / L de H,80,.

Solucién indicadora de 1,10 ortofenantrolina (ferroina).

Las reacciones que se realizan son de oxidacién-reduccién por 1lo
que los equivalentes en la normalidad de las soluciones debe ser
redox.

Procedimiento.

Las muestras se colectaban de los frascos que recibian el efluente
de los reactores.

20 mL de muestra se colocaban en un matraz con conexién para
reflujo.

Afiadir el sulfato mercurico requerido (10 mg HgsSO, / mg c17) junto

con cuerpos de ebullicién.
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Agregar una pequefia porcién de sto4—Agso4 suficiente para
disolver el sulfato mercGrico y permitir asi la complejacién de
los halogenuros.

Adicionar la solucién oxidante de dicromato de potasio (10 mL).

La muestra y la solucién de dicromato de potasio deben de ser
medidas con toda precisién.

Completar el volumen de H,‘_,SO“--Agso4 requerido (30 mL).

Es necesario enfriar mientras se mezcla para evitar la perdida de
materia volatil.

El matraz se coloca a reflujo durante 2 horas; existen otros
métodos que empleaﬁ tiempos menores cuande se han hecho
correlaciones experimentales adecuadas para la muestra en
particular {31]; no siempre es posible encontrar una correlacién
adecuada.

Se retira el matraz del reflujo y se diluye hasta alcanzar el
doble del volumen inicial empleando agua destilada (120 mL de
volumen final).

Se enfria hasta temperatura ambiente, se afiade la solucién
indicadora de Ferroina y se valora el dicromato remanente con la
solucién de sulfato ferrosc amoniacal. La muestra debe estar a
temperatura ambiente y diluida porque de lo contraric es posible
que el indicador (que es una molécula orgénica) sea oxidado, lo
cual impediria observar el punto de equivalencia.

El algoritmo para el cdlculo de la DQO cuando la normalidad del
dicromato de potasio es 0.25N es el siguiente:

mg DQO / L = (A - B ) * N * 8000
mL de muestra

Donde:
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A = mL de solucién de sulfato ferroso amoniacal empleados en 1la

valoracidén del blanco.

B = mL de solucién de sulfato ferroso amoniacal empleados en la
valoracién de la muestra.

N = normalidad del sulfato ferroso amoniacal utilizado.

si se emplean 20 nL de mnuestra, el DQO m&ximo que se puede

determinar es de 1000 mg/L, por lo gue es necesario diluir 1la

muestra para cumplir con dicha condicién guedando el siguiente

algoritmo:

mg DRO / L = (A~ B) *N * 8000
mL de muestra * dilucién

bonde dilucién = Volumen de muestra / volumen final,.

La dilucién mis comunmente empleada fue de 1/50 que permite
determinar hasta 50000 mg/L de DQO.
Esta prueba en sus modalidades de DQC total y DQO soluble se

realizé 3 veces por semana.

SULFATOS

E1l método empleado fue el gravimétrico con ignicién del residuo
1.

Fundamentos.

El sulfato de bario, Baso4 es un compuesto con un producto de
solubilidad tal (kps = 9.5 E-10 [2]) que con un exceso de bario,
la concentracién de Soi_ sin precipitar ser& muy pedquefia; esta
propiedad puede emplearse para determinar la concentracién de
sulfatos presentes en una muestra.

El sulfato de bario se forma al hacer reaccionar, en medio &cide
para evitar la precipitacién de carbonato de bario, cloruro de

bario con los sulfatos de la muestra en presencia de HCl. La
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precipitacién se debe realizar a temperatura cercanas a los 100°c
para disminuir la sclubilidad del sulfato de bario y permitir que
los cristales se formen lentamente y adquieran un mayor tamafio.
Los sulfuros presentes en la muestra pueden ser oxidados a
sulfatos en las condiciones de 1la prueba.

El precipitado se debe filtrar en caliente con papel de poro fino
para impedir la precipitacién de sustancias extrafias y debe de ser
lavadoe con agua caliente hasta que se haya eliminado todo el
cloruro de bario.

El residuo se calcina a 800°C por una hora para eliminar el agua
ocluida en los cristales.

La materia suspendida, silicatos, BaCl precipitado, Nitratos, y
agua ocluida pueden ocasionar desviaciones positivas de los
resultados.

Sulfatos de sodic y potasio pueden ser ocluidos en los cristales
de sulfato de bario ocasionando errores negativos, como también
lo causan bisulfatos que se descomponen en la calcinacién.
Reactivos.

Acido clorhidrico, 1-1 (HC1-H,0) .

Solucién de BaCl 0.4M.

Procedimiento.,

Colocar S5mL de muestra tomada de efluente y llevar a 150 mL con
agua destilada.

Ajustar el pH en 4.5~5 agregando HCl.

Calentar la solucién a ebullicién y afiadir 25 nL de solucidn de
BaCl caliente.

Digerir el precipitado al menos 2 horas a mas de 80°C por debajo
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de la temperatura de ebullicién.

Filtrar en caliente en un papel de poro fino y de calcinacién sin
‘cenizas (Whatman ashless 40}.

Lavar el precipitado con agua caliente para eliminar los cloruros.
calcinar el precipitado a soo0°¢c por 1 hora y pesar.

Algoritmo de calculo:

ng_sod™_ mg_Baso4 * pM 50§ _ mg Basos * 411.6
L mL de muestra * PM BaSO4 mL de muestra

Esta prueba se realizé dos veces por semana.

SULFUROS.
El método empleado fue la precipitacién con acetate de Zinc para
la posterior valoracién del HZS por el método iodométrico [1].
Fundamentos.
La prueba se divide en dos partes; una consiste en la separacién
de los sulfuros de la muestra _(evitando asi interferencias de
£iosu1£itos o ioduros y la presencia de algunas sustancias
coloridas) y 1la otra en 1la determinacién de los sulfuros.
El zinc forma con el sulfuro, en medio basico, un precipitado muy
poco soluble (kps 8 E-25 [2]).
En la segunda parte, el precipitado de sulfuro de zinc es disuelto
en medio &cido con la presencia de iodo, con gquien reacciona el
sulfuro siendo reducido a azufre.
Zns + 2HCL ——-m- > zncl + ut+ 527
§°T+ I2 —-m—e > 2T + 85 6 8%+ IF —mom- > 317 + s°
El iodo remanente puede valorarse con tiosulfato de sodio para
conocer la concentracién de sulfuros.
- 2- - 2-

2- . 2- 5.0%" ——oee
I, + 25,057 -=---> 21 + §,0¢" 6 I, + 25,03 > 317 + 5,0
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Como indicador para esta valoracién se puede emplear una solucidn
de almidénZ.

Reactivos.

Solucién estandar 0.025N de iod03 que se prepara disolviendo de 20
a 25 g de joduro de potasio (KI) junto con 3.2g de I2 y llevando a
iL para posteriormente estandarizarla con la soluclén estandar de
tiosulfato de sodio.

Solucién estandar 0.025N de tiosulfato de sodio (Nazszos)'
Solucién 2N de acetato de zinc, Zn(CHJCOO)z.

Solucién 6N de NaCH.

Solucién 6N de HCl.

Procedimiento.

Tomar una muestra de 2 nmL, se deposita en un frasco para DBO
previamente lleno a 3/4 con agua.

Afiadir 2 wL de acetato de Zinc.

Llenar a tope con agua, se agita suavemente y se deja reposar 30
minutos.

Filtrar decantando primero el sobrenadante empleando un papel
filtro de fibra de vidrio para evitar el arrastre de particulas de
papel.

Depositar el precipitado en un vaso empleando para ello un maximo
de 100 mL de agua.

Pasar a un matraz Erlemeyer, disolver el precipitado y afadir en

este orden 5mL de solucién estandar de iodo y 3mL de solucién de

2para fucionar como indicador de la presencia de iodo, wuna
solucién de almidén debe de calentarse para que la beta-amilasa,
una de las susutancias que se producen, pueda formar un complejo
azul con el jodo en presencia de ioduros.

JEn realidad es una soluci6n estandar de I3.
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HCl.

Valorar con tiocsulfato de sodio. El indicador (almidén) se agrega
cuando el color debido al jiodo ha disminuido de tal forma que se
presume cercano el puento de equivalencia de la valoracién; que se
determina cuando el indicador vira de azul a transparente.

Algoritmo de cédlculo.

mg_de_ S _totales _ (A * B ) = (C * D_) * 16000
L - nL de muestra

A = mL de la solucién de Na, 8,04,

B = N de la solucién de Na,5,0,.

C = mL de la solucién de I2.
D = N de la solucién de I2.

Esta prueba se realizd tres veces por semana.

Anédlisis de gases.

Para determinar 1la composicién de los gases se empled un
cromatSégrafo que permite distinguir entre co,, CH, y N,. Este
instrumento carecia de integrador para determinar el &rea
correspondiente a cada compuesto, por lo que la determinacién de
la composicién se efectué mediante una correlacién entre la altura
del pico y el volumen inyectado de cada compuesto. Una correlacién
adecuada fue el inverso de la fraccién en volumen del componente
contra el inverso de la altura del pico. Con este procedimiento es
posible obtener correlaciones (sin tendencia a presentar
curvatura) con coeficientes de correlacién de 0.9997.

Debido a 1a’ diferencia de temperaturas entre el gas de las

muestras procedente de los reactores anaerobios ( 15% la del
Y
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gas empleado para determinar la correlacién fue preciso normalizar
los resultados. Esto se realizé considerando que el metano y el
piéxido de carbono suman el 100% de la muestra. Esto se hizo asi
debido a gqgue son los Gnicos dos gases producidos en cantidades
apreciables por los reactores anaerocbios (la concentracién de st
siempre ser& menor a 5%).

Esta prueba se realizé diariamente cuando habia dispenibilidad del
cromatégrafo.

Esporidicamente se realizé la determinacién de la presencia de
4cido sulfhidrico en el gas. Para ello se empled una variante del
método utilizado en la determinacién de sulfuros en el efluente
liquido:

Procedimiento.

Se colecta en una ampoyeta de vidrio de dos vias con septo la
muestra de gas.

Se inyecta HCl e Todo en exceso.

El liquido obtenido se pasa a un matraz y se valora el exceso de
iode con tiosulfato de sodio empleando almidén como indicador.

El volumen de la ampoyeta (determinado con precisién: se llena de
agua una temperatura conocida, se pesa asi la ampoyeta llena y
vacia, finalmente en base a la diferencia de pesos y a la densidad
del agua se calcula el volumen de la ampoyeta) y las condiciones
de temperatura y presidén ( 303K, 585mmHg) de la muestra permiten
conocer la cantidad de moles presente en la muestra y a partir de

ello la fracciédn mol de H,S en el gas.

sOLIDOS.

La materia orgdnica se puede presentar suspendida o disuelta en un
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agua residual. La determinacién de los residuos sélidos totales,
que incluyen tanto los sélidos disueltos (no filtrables) y los
suspendidos (filtrables al menos en parte) se realiza pesando una
muestra secada a una temperatura definida. La temperatura de
secado permite diferenciar entre diferentes clases de compuestos.

Muestras secadas a temperaturas entre 103 y 105°C, pierden el agua
no ocluida o el agua de cristalizacién, coz, adem&s de materia
orgdnica en pequefias cantidades.

A temperaturas de 18012°C se plerde la mayor parte del agua
ocluida. El1 agua de cristalizacién generalmente no se elimina,
alguna parte de la materia orgénica se pierde por volatilizacién.
Los bicarbonatos han sido transformado en carbonatos y estos
parcialmente convertidos en 6xidos y sales con perdida de co,.
Algunos cloruros y nitratos se han perdido también.

Las muestras calcinadas a 550°C han perdido toda la materia
organica, toda el agua asi como una mayor proporcion de todos los
compuestos inorgénicos perdidos a 180°c, por esto la diferencia de
pesos entre una muestra secada a 105% Yy a 550°C se relaciona con
la cantidad de materia orgdnica presente en la muestra, aunque
bajo la influencia de todos los compuestos inorginicos que se
volatilizan.

Procedimiento empleado.

S6lidos totales.

Lavar, secar Yy poner a peso constante una cipsula de porcelana 4,

4Para poner a peso constalate una cépsula, se coloca en una mufla
al menos 1/2 hora a 550450 C, se deja enfriar hasta gque alcance la
temperatura ambilente, se pesa y se guarda en un desecador hasta su
uso. Cuando se emplea papel filtro de fibra de vidrio se procede
de igual forma.
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Tomar 5 mL de muestra y depesitarla en la cédpsula de porcelana.
Secar la muestra (al menos 2 horas a 105°c) en la estufa, enfriar
en el desecador hasta temperatura ambiente y entonces pesar.
Calcinar la muestra a 550°C en la mufla durante media hora,
enfriar en el desecador hasta temperatura ambiente y entonces
pesar.

S6lidos volatiles.

Poner a peso constante un disco de papel filtro de fibra de
vidrio (Whatman GF/A).

Tomar 5 mL de muestra y filtrarla a través del papel de fibra de
vidrio,

Secar la muestra (al menos 2 horas a 105°c) en la estufa, enfriar
en el desecador hasta temperatura ambiente y entonces pesar.
Calcinar la muestra a 550°C en la mufla durante media hora,
enfriar en el desecador hasta temperatura ambiente y entonces

pesar.

Algoritmos de cdlculo:

S6lidos totales totales STT mg / L
STT = (plOSC-pCTE ) * 1000 * ( 1 / M)

S6lidos totales fijos STF ng / L
STF = (pS50C~pCTE ) * 1000 * ( 1 / M )

S6lidos totales volitiles STV mg / L
STV = (plL05C-p550C ) * 1000 * ( 1 / M )

S8lidos suspendidos totales SST mg / L
SST = (p105C-pCTE ) * 1000 * ( 1 / M )

S6lidos suspendidos fijos 8SSF ) mg /L
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SSF = (p550C-pCTE )} * 1000 * ( 1 / M)
Sélidos suspen'didos volatiles 88V mg / L

55V = (pl0SC-p550C ) * 1000 * ( 1 / M)
Donde:
PCTE es el peso constante (mg) de la capsula o papel empleado.
PlO5C es el peso (mg) después de haber desecado la mnmuestra a
103-105%.
p550C es el peso (mg) después de haber desecado la nuestra a
550°¢.

M es el volumen de la muestra (mL).
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APENDICE 2
RESULTADOS EXPERIMENTALES
Las tablas que se presentan corresponden los andlisis efectuados
en forma perifdica para cada reactor indicando el dia de su

realizacién. Los anslisis y lecturas fueron los siguientes:

Parametro Clave Unidades

pPH pPH sin
Alcalinidad ALC mg CaCOy / L
Volumen de gas producido en condi- GASn mL / dia

ciones normales: 273,15K, 1 atm.

Concentracidn de metano CH4 moles CH, / mol
Concentracién de Biéxido de carbono co2 moles CO2 / mol
Demanda quimica de oxigeno Total DQot mg DQot / L
Demanda quimica de oxigeno Soluble DQOs mg DQOs / L
S61idos totales totales STT mg / L

S6lidos totales fijos STF mg / L

S6lidos totales volatiles STV mg / L

861idos suspendidos totales SST mg / L

S6lidos suspendidos fijos SSF mg / L

S6lidos suspendidos volatiles ssv mg / L

sulfatO§ S04 mng 504 /L
sulfuros s-2 mgs™2 /L

Todos los andlisis se realizaron por duplicado en base a los
Mé&todos estandar [1].
Andlisis no realizados con periodicidad (como la concentracién de

HZS en el gas) se reportan en el lugar oportuno.

155



REACTOR uASBL Yeotim.

oA

q
@8
20
300

%55

350
$70
&35
&%
60
5%
20
00
130
%0
20
1o
0

H

&89

&7
6.8

ALC GASn (W4 CO2 DQOt DQOs STT SIF STV SST

1280 0,925 0,075 7891 5371
£87.5 0.902 0.098
280 7388 STX?
995.7
3280 1565 0.821 0.179
2960 218.1 0,610 0,330
2730 740,3 0.473 0,327 9974 6760
1470 0.849 0,351
2300 995.7
1710 237.1
17% 0 0.723 0,277 12468 11519
2180 116.5 0,610 0,3%0
1800 71,12 15879 14352
2680 23.74
2690 82,78 12314 11338
0

18157 14157

16992 15940

Foocoo

379.3 0,766 0,234 16805 15513
450.4
699.4
4200 1008 0.933 0.047
4260 1280
4370 1660 0,921 0,079
0.924 0,076
5270 0.7947 0.053
2900 711.2
948,3
5340 1326 0.822 0.178 16502 14068
§120 1375 0.931 0.089
5360 1446 0.918 0.082 20150 20150
5260 1541 0.897 0,103
4300 1825 0.48% 0,316
0.779 0.221

3760 0,780 0.220

3520 0.741 0,259 12313 10522

3100 2738 0.722 0.278

3040 0.720 0,280 10231 10231

2760 0,776 0,224 4.638 2,395 2,243
0.772 0,228

840 0,756 0.244

2320 0,715 0,285

200 0.800 0,200 9687 11519

2940

2100 0,747 0,253 10000 L8664 21,51 10,08 11.47

2160 0.769 0,231

2100 0.B81 0,119 118% 10223

14.7% 6,725 8,017

156

S5F  SsV

S04 5-2

%8

127,46 336.4

%92

2261.4 553

25.8

166.8

&7

32.8
98,78 356.4

159.9
89.18

17211



40
70
"5

H ALC GASn  CH4  CO2 DOGt

AEACTOE VAAL Rehye
LI

2180
200
2180
1350
2380
0

920
2900
4760

3420
1920
2020
2060
200

50
3000

2800
2400

1900 1

2400

1980

0,756 0,248

0.737 0,261 14583
2774 0715 0.285
2692 0.715 0,285 09!

0.878 0,122 15283
0,909 0,091
569
Q.945 0.035 10368
1399 0.690 0.310
1588 0.749 0.231 12406
1991 0,765 0,235
2608 0,714 0.286 1129

2039 0.837 0.163
0,795 0,205 10701
0.873 0.127
1802 0.747 0.253 20926
1422 0.773 0,227
1991 0,451 0.349
3082 0,710 0,290
2134
2045 0.731 0,269 3521
2086 0.751 0,249

3082 0,809 0,191
2085 0.753 0.247 T3
{778 0.619 0.321
1897 0,637 0,363

200

1517 0.800 0,200
0,670 0,310 14000
0,602 0.3%8 :

2760 629.8 0.774 0.228

2380

2350

2620

1233 0.909 0,091
1375 0,684 0,306
1422 0,700 0.300
1328 0.681 0,319
1256 0,823 0.177 1
1834 0,761 0.219
1635 0.754 0,246 9627
1754 0.298 0.702

2015 0,725 0,275

2205 0,725 0.275 10870
2019

=

780

1731 8537
2134 0,650 0,340
2063

DQ0s ST SIF SV ST S5F S5 S §-2

9659 98,4
6727 22,59 10,05 12.5¢ 3.04 0.77 2.77 190.6
245
10377
L0150 9.9
9915 70.73
w99
8889
LAt
7308 379
1333 153.7
horal 84.58
8000
b4
26,4 158.3
07,5
1L 4,84 6,27 231 0.74 157 3%
4
416
9006 10.91 7,28 3.3 25 0.9 1.6 4075
1161
1180 596.8
17,42 5.86 1L.5& 2.91 0.72 2.19 472
9451
550
5.8 1e1.1

157



Rewclor URSE] desbiye

DIA
101
102
103
104
105
108
w07
108
109
110
n
2
1u
na
13
116
u?
18
ne
120
121
23
123
2
125
126
127
1268
129
130
13
132
133
134
135
138
137
130
13¢
140
LI}
142
143
144
5
145
147
148
149
150

800
840
730
500
920
720
0
870

970

oo

rreeroo
BREBLIEPEER BB

oo o

2ES

.
Llobls
=383 ]

o
=

5.2
5.3
5.39

5.54

5,38
4,56
6,65

7.7
&.48

AL GASn  CHY CO2
2740
2720

20

2513 0.720 0,280
1660
1585

2060 0,853 0,147
2600 0.787 0,213
2020 0,844 0,156
2000
1900
1920

3732 0,670 0,330
3035

1120 0.656 0,344
§21.6
1620 521.4 0,802 0,198
2100 474.2 0,829 0.171
1820 B53.5 0.864 0,138
663.8
497.9
2260 853.5 0.653 0.147
1900 474.2
2440 1114 0.836 0.184
2100 993.7
21460 1660
1470
1660
1233
1043
1422 0,961 0.039
1944 0,844 0.156
an

220
3260

3840
3180

2500 2181

4240
4460

3058 0,850 0,140
1517
pived
2085
1660
1778
2181
2920 237.1
B0 1448
4560 2181

3380

0,778 0.222

2
2181 0.821 0.179

DOt DAds STT  SIF
12112 10559

21.75 15.48
11212 10606

12,712 5.26

4.31
10671 7622

3.98
720

1
17340 11700
1304 6.42

16670 15230 18.17
1E405 2540

672

16,43 7.59

1760 8470
13,

15630 14380

10980 12200

1636 6,23
21760 15290

00
15,06 10.25

14,23 7,46

8540 9750
R 1.7

11080 12070 12,35
8420 21430
§750 7500

5.7

158

s

6,07

746

b.81

5.83

642

10.13

4.95

b8

8sT

1.9

2.87

25

172

2,542

1.93

333

4.3

45 |

§.33

4.4

L7

0.7:

=

0,77

0.

@

0.47

0.4

3

1.89

0.91

2

1.38

1.18

0.82

0.49

8V SO 5-2

1,16 333.4
.8

2.1 pav3
74,09

1.75 279.9 289.6

1.2 203.2
k-in|

03.2
1,46 445.1 289.86
A
4.88
354 209.6
2.42 155.2
419.8
3.
823.2 462.4

3.2 38.4

2.7

3.95 255.2 147.7

p 2] 169.2

L&

1,28 489.8 78.59



q
400

]
3

E§582

@
b
=

SREBZRHE B3J88

.
&97
&79
6.7

4.8

6,83
&5
&9

tor U8 benbiye
AL 6450 W C02 IR0t DQ0s STT SIF GV ST G6F SV S04 §2
0

447
9310 6370
0.629 0.171 .48
4149 0,759 0,241
0,807 0,193
0,735 0.244
0122 0.718
9.64
2520 1517 0.523 0.377 25290 14290
218! 0,762 0.238
4020 2513 0.759 0,241
3240 0,821 0,379
37500 3000

29 940 6930
1470 0,840 0.180 1.9
370 0,749 0.252
2584 0,447 0,383
80 0.773 0.227
0,817 0,363
0,571 0,429
0.573 0,427
3300
030 0,607 0,393
3180 0.823 0.377 32210 3830
0.4l

2

0,548 0,352
2039 0,558 0.442
Jos0 0,437 0.363
2075 1640 0,695 0,308 41430 4670 11.85
2875 2715 0,501 0.49%
3169 0,589 0,411 39900 4730 17.67
2800 166 0,517 0,483 5130 2830
2425 2485 0,531 0,449
0,454 0,504
1400 1640 0,506 0,494
1650 758,46 0.525 0,475 13430 101% 13.27
1025 0.411 0,589
1650 37.93 48500 32710 14.4%
711.2 0,475 0.525 27620 30000
379.3 0,524 0,478

474,2
3800 142.2 0.215 0,785 20180 15700
700 17.84
71,12 0,449 0.352
4350 0,455 0.534 15.21
2100

0
0 0,642 0.358
9300 395.6 0,851 0,137 16800 15240

5.63 3.85 7

372 6,42 3e16

31,78 §1.13 25.65 32,58

547 6.9 1.4

8.98 18.12 22,53

438 .77 577

6,15 11,52 13.12

B.01 5.2 3.89

6.48 8.01 3.58

.44 10,7 6,78

677 8.2 2.38

159

0.8 1.9 341.6 10,69

0,76 2,4 1235
120.1
.55 5,28
168.8 38,9

1.97 5.7

5.4
42,8
%
5.86 146,67 107

294
1,14 4,83 203.8

3,32 9.8 143.7

0.83 3.06 184.6 135

0,94 2.4 166,2

1,67 5.11 279.9 168.8

0.22 2.16 209.9 173.8



Rectlor UASHL Irbige
DA @ oH ALC GASn  CHE CO2 DOOY DQ0s
30 550 5,28 5300 355.6 0.851 0.139 16800 15250
200 400 5,68 1.2
N2 A0 542 A6T5 TIL2 17180 15890
203 740 6.5 535 0.733 0,267
00 550 5.3 3000 2371
05 580 .77 104.3 0,722 0,278
06 70 677 %83
207 870 &.93 3483 1091
200 855 6,92 1433 13
209 575 hued 3650 755
20 650 .69 165
21 12940 12860
% 162
4504
3333 853.5
798.6
4017 B06.1
a7

w
b
]
: or
ahbbEEbhhkhednyy

1612 0,410 0,390
1399 0,614 0.386
1778 0,616 0.384
3583 1897 0.407 0.393
3642 1565 0.610 0,390 25000 10500
3467 2608 0.634 0.364 20100 10100
‘1328 0.485 0,515
3425 2418 0,587 0.433
26 520 3[/I8 234
21 700 7.02 24700 8200
28 990 4.72 24250 10100
29 750 6.47 317
230 685 46,8 I8B 3414 30600 9700
231 750 6,93 13
232 840 4,95 3500 2987
233 685 6,92 3683 31660 10210
234 BSO 7.17 3708 37030 15700
235 760 6.7 3267 8y
+58 2110
BS 2700 2456
238 623 9 2857 4078 14640 11220
8
4
8

2% 575

=
3
NNMNNNNNNNN

200 3177
3153 13150 7470
2679

Wbb 3117
244 940 L.64 BII 329

246 640 875 12400 11500
07 7% 0.617 0,343
248 955 6.85 2800 0,575 0,425
249 780 6,873 2200 0.565 0,435
20 980 7.2 10120 9520

STT SIF STV SST SSF §5¢ S04 5§52

200.1

177.2

25,88 8.73 17.15 2049 5.2 16,23 LLEN)

1239
128.6 111,2 17,47 19.14 4,55 14.49 476,84

965,68

32,17 10.35 21,82 27.58 4.7 20.82 496.8

32,93 452.8

314.4

177.2

177.2

160



Reackor UASEL debi

oA

L]
730
800
780
735
710
780
490
30 &
700
0
560
800
760
570
940
470
790
140

pH
1.23
(%7
bB2
684
688
6,65
b71
.487
£,67
591
4,89
6,78
8472
b4
8,83
6,88
6,52
6,54

&.44
&34

T4

5,82
5,24
4.58
a7
4.48
&.67
4,92
b7
&5
5,32
6.5

AL
3017

2367
250

2600
317
2350

an7
2333

287
783
4050
4750

1683

GASn CHé [02 DQOt DQOs STT STF STV ST SSF S5V S04 §-2
0.617 0.383
0,637 0,383
10560 9160
0,565 0.415
2134 0,408 0.392
1707 0,598 0.402
0,538 0.462 11610 12010 138.8
0.591 0.409
1019 34390 10260
429 B29.6
3470 0,580 0.420
4979 0.521 0.479
4258 9920 10910
4528
3943 11850 11070
3808 13.94 &2 7.73 124
4506 0,511 0.489
3762 3963

3470 10710 10520

3560

2368 0,926 0,074 5.8
1059 0,270 0.730 41340 14570 15,43 6.5 B.93 1,36 0.45 0.91 98.78

1915 0,419 0,581 17840 16600 32,6
6984

1183 0.800 0,200 82,32 188.9
1229 0,699 0,301 25,18 1,37 1,77 2,31 0.69 162

2504 0,548 0.452 22100 20520 262,7
2686 0,591 0.409

2048 0,572 0.428

1320 20720 19720

161



REACTOR UASB2 prueba

oA

q

o

835
64
6,38
6,42
658
5,48
6,61
545
.84

~

6,84

6,82
&3

[ B0

687
&7

632
bbb
7.53
7.02
4,89

5,89
&85

&77

AL

2440
2330
2340
2300

2810
430
2400
2500
2430
2700

40
22840

2770
2400

2480
pival
[
2680
2420

2120
2220
2240
2260
2100

2120
2120
2160
2450
20
2260
2200

2640

GSn  CHe C02 10Ot DXOs STT STF SV SST SO SV S04 §-2

2109 0,840 0.160
1359 0,850 0.150
=11
1805
2494 0.640 0,350
2575 0,840 0,370
2778 0.650 0,310
3082 0,710 0.280
1218 0,800 0,200
1987
2433 0,700 0,300
2149 0,720 0.285
2839
a2
an
840
1764
212
a9

2656 0.428 0.372

2555

1845

210 0,695 0,305

1703

2355 0,714 0.286

1663 0,725 0.275

3995 0.908 0.092

241

1257

2656 0,395 0.404

3289 0.741 0.259
0.750 0.250
0.891 0.109
0.974 0.024

4824 0,905 0.095

2911 0,980 0,020

4365 0.962 0,038

5074 0,975 0.024

10942 8820

1214 8245

9655 10166

13481 8481
13029 12037 10,98 4,924 6.058

9469 11338

11386 9363
11353 9474
SBE6 10038

11103 10114
10602 10150

10522 9627

2830 0,958 0.042 11538 %077

2156 0,945 0,035
2658 0,984 0,036
2938 0.970 0.030
0.962 0,038
0.963 0.037
2480
0.881 0,119
0.975 0,025
0.975 0,024

0.951 0,039
3342 0.855 0,144

14,23 1,% 12.27

1172
10000 4866 2.98 10 12.98

873 8178

9470 7955

162

354.8

225.8

508.3

1751

4836

252,1
7.2

155.3
107.6

1629
89.18

89.18



HANNEISELIRGEOR
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3ERY
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krd

SRRRES2SIRIFRIEILLIIYF A

3

2
HneEney

NNNNNNNNNS
5

ALC GASn CHA CO2 DQ DQUs STT SIF SIV S57 SSF S 5S4 52
2550 0.917 0,083 6182 7635 22,75 10,51 1225 486 1.05 3.8l 122

2680 0.959 0,031 10169 4604
2620 2345 0.948 0.032

2193 0.683 0.317 11698 7925 168
0,974 0.026
2019 0.976 0.024 9211 9586 118.8
0.974 0.026
1700 2019 0,944 0,056 Bl48 3704 107.8
pava
0.978 0.022

3180 2258 0.975 0.025 442 4797
2100 2519 0,942 0,033

1500 0.973 0,027 m
1500 0,978 0.022 9.4
2040 0.973 0.027
223 0,980 0.020 0.4
3140 0.957 0,033 5986 3985 107.4
3400 2106 0,940 0.040
0,832 0.168 4539 4231 1076
3040 2779 0.972 0,028 .
020 245 0,974 0,028 533 31 149.1
22680 0.734 0.046 135,3
0,973 0.027 .
200 0.851 0.149 129 4118 15,3
70 2284 0,980 0.020 38.5
0.957 0,043 333 42,6
2640 0,963 0,037 3.3
2780 2286 0,924 0,076 425.6
0.948 0.052
2221 0,973 0.027 480
2123 0.800 0,200
2600 2093 0,976 0.024 14,47 5.02 945 2,74 0.83 1.9 450
2100 0.976 0,028 SH6 1572
2800 2221 0.983 0.017 3334 29
1635 0.976 0,024 7143 8522 %.18 6.4 2,78 2,07 0.63 LM
3038 0,955 0,035
3058 0,981 0,019 m
3180 3348 0.971 0,029 12733 10559 124
480 2318 11,29 4.87 642 2,26 0.83 1,63 an
5731829
3020 2930 0.978 0,022 930,2 580
2633 0.976 0.024 S.46
piva]

163



REACTOR UASB2 prueba
ALC 6ASR  CH4 COZ DOt
058 8696

L]
104
102
103

Q
7

pH
.2
1,58

NMNNNNNNN
2Luu=353IBBEL

7.34
.41
127

7.8
128

3160
3300
2480

2480
2600
2700

2400
1900
2520
2840
2500

200
2500

%20
2340

2100
2340

2560

1960
2500

3477 0,974 0.026
26712

2575 0.972 0,028
2855 0,982 0,018
3058
0.973 0,027
0,574 0.026
0.972 0,028

3438
3538 0.971 0,029
3030

3606
a%
0.974 0,024

432
9840 0.974 0.024
3278 0.950 0.040
3365 0,960 0.040
$623
39
1585 0,966 0,034
474
3300 0.573 0,027
2063
4473
4559
494
4381
3213
33465 0.950 0,040
6101 0,485 0,314
5015

J409
3257 0.955 0,035
3083

3235 0,952 0,038
1824
Rty
2908
2909
2827
2012
1893
3234

8162

17059

9451

3810

5850

5170
3050

2940

8540

18240

S059 0,827 0.173
2

4270

11220

DROs STT STF STV SST
522

11.49 5.74 5.75 1.8
gte2

.18 5,33 5.8 2.71
5294
1.9 5.2 474 5.03

9,59 4.9% 465 2.49

8.78 an

@

§720 7.9 3.3 AT 2
410

13.09 5.9 7.8 7.7
390
3N
4270 35.28 9.93 5.3 30,74

36.4 9.B2 2b.58 25.59
880

1

23,32 13.99 9.37 17.94
23,68 7.89 15.79 1B.1

610
9.92 4.3 5.57 §8.2

6400 8.59 4.08 451 1.41
3320

164

0,57 1.21 559.8
0,77 1.94 £79.1 155.2

145.6
1,36 J.67 148.2 212.8

0.8 1,49 1729 143.6
4148
280
135.8
2414

0.3 1.47 280
164.8

139.9 145.4
0,43 2,07 189.3
164.8

1,69 6,01 185.6
400.9 1672

$10,4
7.14 23.62 1672

5.79 19.8 5104
798.5 313.6

%3.7
209.9
4,47 13,47 3138

479 13.31 3.7
209.9

161,8
194 J.4b

0.1 1 161.5
135.8



REACTOR UASB2 prueba

DIA
189
150
151
152
153
154
155
15
157
158
159
160
161
162
183
164
165
168
167
168
169
170
m
mn
13
174
175
176
m
178
179
160
181
182
183
184

185

52
528
$50

623

850
sl
T
710
705
705
635
740
825
800
750
€08
&50
o135
850
700

pH
1.92

7.48

AL
2550

210

1930

2460
2850

288

S

3890

3780
3150
3480
3030

030
2923
1950
875
2775

500
059

375

375
2300

5023
75

GASn (W4 C02 DOt

224 9250
1390 0.981 0.019
2108

5680

0.976 0.024
3402 0.577 0,023

0.967 0,033
3 0.971 0.029
3498

oAl
2959 0.889 0.111
Ry
2816 0,951 0,049
2475 0.972 0.028
W46
ptle
4239 9450
3814 0,950 0,040
2873 0.980 0.020
3101 ¢.351 0,047
2087 0.574 0,026
3044 0.973 0077
3357 0,977 0.023
3642 0.955 0.045
SATL
3073 0,945 0.055
3570 0.875 0,125 3370
3755 0,685 0.315
3044 0.968 0,032
3215 0,944 0.05¢
4011 0.658 0.142
0,975 0,025 8570
5585
4855 0,903 0,097 7210
5344 0.662 0,378 32650
8031 0,957 0.047
781 0,929 0.01
6942 0,889 0.111
6856 0,940 0.060 27310
8791 0.%07 0,093
8592 34580
6685 0.934 0,060 40950
£358 0,943 0.057
7434 0,506 0.094
4486
na
9018 0.958 0,032
4324 0.973 0.027
1679
8543

DR0s STT SIF STV 65T SGF G5V S04 §-2
2000 f0l.b
3663

7.44 3.86 358 1.2¢ 0.36 0.88 1016

345.9
1646

7.25 3.6 409 0.73 0.5 0.23
6250 120.1

9.98 3.9 46,08 458 LI LB
90,55 345.9

3000
123.5
4950
10 4,28 5.72 5,23 1,94 .89
1314
3.6 1b.6
1414
1249
|0 116.6
6737 155
148,2
pVA:]
8190 29.28 25,88 1.4 126 0,37 0.89 1249

188.8
2400 36,17 12,49 23,68 35.79 10.96 24.83 172.9 155
1820 5.4

395.1
3240 19,85 7.49 12,36 15,0 405 11.05 189.8
hed

9610 21,06 12,58 8,48 17,05 4,27 12.78 315:‘
8570 135.8 185

5400 .16
16,44 5.45 10,99 10,68 2,37 8.3t 314.6
218,9
0.8 9.13 21,67 18,82 4,16 14,86 185
168.8

165



REACTOR UASBL
DA @ pH
199 500 4.8
200 400 4,07
201 510 5.33
202 B9 5.12
203 548 5.35
204 685 6.49
205 575 5.31
206 750 5.67
207 940 4,02
28 700

209 575 b4
200 845 4,33
21

22 &20 6.1
23 435 613
214 8IS b.65
25 70 7.3
216 610 .23
A7 530 74
218 750 7.6%
29 &% 1,73
20 ®5 7.89
21 890 7.84
10 1%
23 B0 7.3
24 700 7.13
25 510 7.4
26 830

27 825 b.64
28 90 6,85
28 60 7.06
230 590 7.09
231 4% 7.8
232 810 7.04
28 740 7.8
24 S0 .77
2% 70 691
23 875 5.31
237 0 7.4
238 400 745
239 510 7.48
20 595 7.43
241 810 7.23
42 75 1.06
U3 675 7.23
24 825 7.2
%5 810 7.2
246 560 7.05
247 65

U8 65 1.8
4% 880 7.3

grocte.

AL GASn  CH4 €02
227,46 0,993 0,007
00 0,994 0.006
969
3325 625.9
975 0.587 0.413
2500 7681
483,56 0.514 0,485
m.z
3333 88L.9
3083 625.9
483
897.4

an
389.8
3750 1.4
25,9
3900 483.6
383
1906
247
3841
367 Am
3242 WAb
3250 3898
3670
3108 4154
N7 AB2
3901
4407
377 4083
3708 3901
97
3408 M3
3208 N9
3183 3942
3067 3275
1718
2900 2387
3850 2870
3017 2577
a8
57

329

3878 0.967 0.033
2800 4695 0,955 0.045
2167 3794 0.880 0.120

0ROt DQOs STT STF STV SST G5SF S8V S04 §-2

218.1
14690 11850
218.9
21530 19030
171.2
17250 13500
1.2
177.2
8.8
911.2
10300 9100 11,83 &1 5.73 2,57 0.7 1.87 211.2
23400 9000 190.8
26,93 8.47 18,46 18,52 4,11 14.41 258.8
9|.78
24700 10200
24500 10500 503.6
M2
33000 8700
30.07 7.39 22.48 28,28 5.19 23.09 190.8
9340
13310
177.2
§0%.6
13120 9890 16,46
48%.6
12250 11950
170.4
177.2
11300 11100
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© FEALTOR OASEL pockem

A

L]

pH
7.9
7.9
7.3

ALC

1867

17
1833

1730

350
2800
2667

2450
2483
P2y
383
37
2187

2050
383

GASH  CHe  CO2
4339
6184 0.957 0.043
4318 0.934 0,068
5471 0,873 0.127
4234 0,745 0.254
3543 0.970 0,020
3836
347
26899 0.932 0,068
2977 0,934 0.066

3333 0,905 0.09%9
4947 0.793 0,207
5220
5262
9744
4570
4654 0.9%0 0,050
4842 0.872 0.128

S492

4485 0,568 0.432
4402 0.814 0,185
5094 0,952 0.048
5073

4291

7442 0,792 0.208
9387 0,927 0.073
3983 0.957 0.043
4863 0,937 0.063
4193 0.932 0.048
3270 0,948 0.052
5

3836 0,882 0,118

oot
a3

8570

8210

740

8530

8440

9730

15260

13940

10960

00s ST
830

o

7680

8580

5650
7910
1.3

1.84
6750

9250 12,33
7880

14,57
8840 16,97

9760

160

2935 0,799 0,201 11510 11510 14,37

5471 0,912 0,088

4485 0,872 0,128 11310 9920 13,
4025 0,885 0.115 10120 5570
5241 0,750 0.250 10910 9330 13.84
4654 0,940 0,060 10600 10200

SIF SV ssT

$.08 .27

.42 642
5.4 6
4.4 8,13

6,53 10.34

6,53 7.84
.82 7.8

426 7.58
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5.2

3.78
1.98

1,58

S¢F

017

0.45

0.64

0.9

0.66
0.55

0.42

sV S04 §-2
170.3
166
202.8
622.8
368
504.9
2.52
202,8
o.n
1.9
384
0.3
306,9
1216
LA
$85.2
4,39
ALY
148.2 129.1
3.2
1,43
116



PROCENTAJE DE HZS CONTENIDO EN EL GAS PRODUCIDO

DIA UASB1 UASB2
92 2.75 0.43
160 2.3 0.51
186 0.4
250 2.41

264 0.39
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