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RESUMEN

El tratamiento anaerobio termofilico de aguas residuales
se ha presentado como una alternativa atractiva del sistema
mesofilico debido a sus tasas metabblicas m&s altas y a su tiempo
de retencién m&s bajo, para el tratamiento de diversos efluentes
industriales.

El1 presente trabajo se desarrollé en base a que algunas
industrias envasadoras de alimentos, destilerias, procesadoras
de papel y de papas, descargan sus residuos a altas temperaturas
(60-90 ©C) (Wiegant et al., 1985), y su enfriamiento implica
altos costos, los cuales pueden ser aminorados con un sistema
termofilico que permita su tratamiento.

El estudio 8se 1llevé a cabo con la adaptacién de un lodo
granular mesofilico a condiciones de operacién termofilicas
(55 °C), en un reactor UASB (Reactor de lecho de lodos y flujo
ascendente) en Batch (lote). Este proceso duré aproximadamente
35 dias, durante los cuales se realizaron cinco adiciones de
acetato. Cuando se observé un comportamiento estable del reactor,
ge procedis a manejarlo en continuo. Se utilizaron entonces
diferentes cargas volumétricas (Bv), 1.28 Kg DQ()/tl/m:J (44 4),
6.4 Kg DQO/d/m3 (20 4) y 12.8 Kg DQO/d/m3 (8 d), con porcentajes
de remocién de 80-91 ¥ , 78-92 ¢ , 73-64 ¥ , respectivamente. E1l
mayor porcentaje de metano se obtuvo durante la aplicacién de la
segunda carga volumétrica (78 - 96 §). E1 TRH fue mantenido a

12 h.
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1. INTRODUCCION

El tratamiento anaerobio de aguas residuales se ha propuesto
como una alternativa importante para la depuracién de diversos
efluentes tanto industriales como domé&sticos.

La fermentacién metanogénica es un proceso anaercbio complejo
de conversién de 1la materia orgdnica en acetato, diéxido de
carbono, hidrégenc y finalmente metano. La biometanizacién es
realizada por comunidades bacterianas complejas, las cuales bajo
condiciones ambientales adecuadas (potencial redox de -350 mv,
pH cerca de la neutralidad), dan lugar a asociaciones estables
(Garcia, 1991).

El principic b4&sico del tratamiento anaercbio de las aguas
residuales consiste en la transformacién de la materia orgénica
en un gas: el blogas, que contiene principalmente metano y
diéxido de carbono (Guyot, 1992).

La dagradacisn anaerobia en los digestores procede en tres
etapas (Mc Inerney y Bryant, 1981):

~Una primera etapa de" hidrélisis y fermentacién.
-Una segunda etapa de acetogénesis,
~Una tercera etapa de metanogénesis.

La metanogénesis es un fenémeno que puede ocurrir a rangos de

temperatura mesofilicos (30-40 °C) o termofilicos (45-65 °C). Los

digestores anaerobilos son utilizados a temperaturas de operacién



de 35 %°c (Guyot, 1992).

La digestién anaerobila termofilica puede presentarse como una
alternativa atractiva a la digesti6n mesofilica debido a las
tasas m&s altas de crecimiento de las bacterias involucradas y
consecuentemente, actividades maximas mis altas por unidad de
biomasa (Wiegant et al., 1985).

Se ha buscado desarrollar sistemas que permitan controlar la
bilomasa activa en el reactor y desacoplar la retencidn celular de
la retencién hidriulica, ya que la capacidad de tratamiento de
reactores anaerobios esti dada por la cantidad de biomasa activa
que puede retener el sistema y por el contacto eficiente
que puede establecerse entre el 1lodo y el agua residual
(Noyola et al., 1989; El-Mamouni et al., 1992). E1 sistema mds
aplicado y reconocido actualmente es el reactor anaerobio de
leche de lodos y flujo ascendente UASB (Upflow Anaerobic Sludge
Blankat) (Lettinga et al., 1983).

Se han realizado considerables esfuerzos para el desarrollo de
estudios de procesos anaerSbicos para tratar diversos efluentes
industriales debido al impacto negativo que provocan en el
ambiente, y considerando las ventajas de los sistemas
termofilicos, aunadas a las del reactor UASB, se ha buscado

obtener resultados que proporcicnen los objetivos propuestos.
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1.1 ANTECEDENTES

La .aplicacién de 1a digestién anaercbia bajo condiciones
termofilicas es considerada como una alternativa atractiva,
.especialmente para el tratamiento de aguas residuales
bicdegradables y concentradas (van Lier et al., 1992). El uso de
la digestién anaercobia termofilica (45 °C ~ 65 °C) para convertir
residuos orgénices a CH,; fue uno " de 1los primercs trabajos
biotecnolégicos con bacterias termofilicas (Zinder, 1990).

El potencial biolégico de metanbégenas termofilicas tipicamente
aisladas de lodos de digestores y sedimentos, ha sido objeto de
mucha investigacién durante varios afios. La degradacién anaerobia
termofilica de materia orginica residual Yy produceién
concamitante del combustible metano es una realidad, pero los
problemas de control Yy <costos no han permitido su pleno
desarrollo (Kelly y Deming, 1988). Potenciales muy altos de carga
con buenas eficiencias de tratamiento se han registrado en varios
estudios. Sin embargo, hasta el momento adlo un nfimero limitado
de reactores termofilicos a escala industrial esta&n en operacién.
Adem&s los estudios no mencionan 1la aplicacién de sistemas
termofilicos de "alta tasa" a escala industrial. Las principales

razones para esta discrepancia son (van Lier et al., 1992):

i) en comparacién al proceso de digestién mesoffilica las

investigaciones realizadas en esta Area son escasas.



ii) 1a investigacién praliminar realizada en sistemas
mezclados convencionales demostrd una alta sensibilidad
del proceso.

iii) wuna actitud renuente de industriales hacia algquna nueva
tecnologia,

En los Gltimos afios wmuchos investigadores han realizado
divergos trabajos que tratan la optimizacién del proceso UASB,
entre ellos la operacién del mismo en e]l rango termofilico, dadas
sus ventajas cinéticas (Obaya et al., 1991). Numerosos estudios
de reactores a nivel laboratorio y escala piloto, han demostrado

gue una amplia variedad de residuos agricolas, industriales vy

domésticos pueden ser tratados por digestién anaerobia
termofilica (2inder, 1990).

Una mayor ventaja de la digestién termofilica es que las tasas
metabélicas son usualmente m&s altas que las correspondientes del
procesoc mesofilico, y que el tiempo de retencién puede ser dos
veces m&s bajo (Zinder, 1990). También se ha encontrado gque
granfilos de lodo en reactores UASB termofilicos produjeron metano
en cantidad dos veces mayor que 1la producida por gré&nulos
similares de reactores mesofflicos (Wiegant et al., 1986).

otra ventaja del proceso termofilico es que el agua tiene una
viscosidad nds baja a temperaturas altas, haciendo més f&cil el
mezclado y el secado de los lodos de purga. También, los
organismos patégenos son esenclalmente pasteurizados, hacliendo el
producto final n&s sanitario. La desventaja obvia de la digestién

anaerobia termofilica es que debe emplearse mis energia para



mantener temperaturas mias altas (2inder, 1990).

Se han aislade cepas termofflicas de los géneros metanogénicos
acetotréficos Methanosarcina y Methanotirix . Sus propiedades
son generalmente similares a aquellas de sus homSlogos
mesofilicos, excepto que ellas pueden crecer dos a cuatro veces
mis ripidamente. Este crecimiento m&s ripido puede explicar las
tasas de reacclédn mis altas y los tiempos de retencidén m&s cortos
posibles en digestores anaerobios (Zinder, 1990). Methancsarcina
parece ser un generalista con una alta tasa de crecimiento, pero
baja afinidad por el acetato. Methanothrix es especialista
teniendo una alta afinidad por el acetato pefo una baja tasa de
crecimiento. El nivel limite inferior para el uso del acetato es
nucho m&s bajo para Methanothrix (7-70 uM) que para
Methanosarcina (0.2-1.2 mM) (Jetten et al., 1992).

Las bacterias metanogénicas s6lo pueden utilizar un namero
limitado de sustratos simples (H,-CO,), acetato, formato,
metanol, metilaminas, etc.) (Zinder, 1990). El acetato es el
precursor de aproximadamente dos terceras partes del metano
producido en los bioreactores anaerobios mesoffilicos Yy
termofilicos (Zinder, 19%0, Jetten et al., 1992, Ohtsubo et al.,
1992}).

1La conversién de acetato por metanogénicas es el paso
limitante en la degradacién de la materia organica fA&cilmente
hidrolizable bajo condiciones anaerébicas, por 1lo tanto, el
estudio de metanogénicas acetoclésticas es de relevancia para

el entendimiento de procesocs anaerSbicos en el tratamiento de



aguas residuales de varias fuentes (Jetten et al., 1992).

A principio de 1la década de los afios ochenta un grupo de
instituciones de América Latina previeron que uno de los serios
problemas del continente, la contaminacién ambiental, podfa ser
atacado en uno de sus frentes usando 1la tecnologia de la
digestién anaerobia. El desarrollo de la legislacién ambiental en
variocs paises ha hechc que una renovada atencién sea puesta en
los aspectos de ingenierfa de los digestores anaerobios (Calzada,

1990).



1.2 REACTOR UASB

El reactor anaercbio de lecho de lodos y flujo ascendente UASB
(UpPflow Anaercbic Sludge Blanket) (Fig., 1) fue desarrollade peor
Lettinga y colaboradores (1980), Yy se ha difundido en varios
paises por su simplicidad y eficiencia.

Su principio de funcionamiento se basa en 1a buena
sedimentabilidad de la biomasa producida dentro del reactor, la
cual se aglomera en forma de granos o "pellets"” hasta de 5 mm de
dif&metro. Estos granos cuentan con una actividad metanogénica muy
elavada, 1o que explica los buenos resultados del proceso. E1l
reactor es de flujo ascendente y en la parte superior cuenta con
un sistema de Beparacién gas~liguido-s6lido, el cual evita 1la
salida de s6lidos suspendidos en el efluente y favorece la
evacuacién del gas y la decantacién de 1los fl6culos que
eventualmente llegan a la parte superior del reactor (Noyola,

1990). Generalmente no requiere de ningtn tipo de soporte para

r r la bi , ya que ésta es mantenida en suspensién por
las burbujas de gas producidas (Stronach et al., 1986).

La concentracidn de sSlidos solubles vol&tiles (5SV) en el
lecho de lodos esti4d entre 40-70 g/L, con velocidades de
sedimentacién da 50 m/h. En la parte superior del lecho (blanket)
la concentracién es de 10 a 36 g S5V/L. En promedic se tiene,

para todo el reactor, 20-40 g SSV/L (Stronach et al., 1986;
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Noyola, 19892).

La efectividad de un bioreactor anaerobio esta esencialmente
basada sobre la cantidad de biomasa que puede ser retenida en el
reactor, la actividad especifica de la biomasa y el grado de
contacto que puede ser establecido entre la biomasa y el
sustrato. Cuando se alcanzan dichas caracteristicas, se pueden
aplicar mayores tasas orgénicas y tratar aguas residuales de alta
concentracién. El reactor anaerobio mas popular, capaz de retener
una gran cantidad de biomasa, es el UASB, que tiene un nGmero de
ventajas sobre otros reactores anaerobios, especialmente su
capacidad para retener m&s biomasa activa en el reactor y
para evitar taponamientos y cortocircuitos, problemas gue son
comunes con los reactores de filtro anaerobio y de pelicula fija
estacionaria de flujo descendente (El-Mamouni et al,, 1992).

La retencisdn de la biomasa, caracteristica comGn en todos los
reactores anaerobios, tiene como objeto (Monroy, 1992):

a) aumentar el tiempo de retencidn de sélidos (TRS} para dar
tiempo a gue la biomasa se adapte a su medio (estabilidad), vy

a que se degrade la materia orgénica (eficiencia).

b) disminuir el tiempo de retencién hidraulico (TRH = V/F) y con
es5to, el volumen del reactor y los costos.
No obstante, una serjia desventaja del reactor UASB es  la

posibilidad de la excesiva expansién del lecho de lodos y la
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pérdida de biomasa con el efluente. (El-Mamouni et al., 1992).

El tratamiento anaercbio de aguas residuales es una
posibjlidad para la reduccién de contaminacién del agua, la cual
hoy en dla recibe mi&s atenciébn. En este proceso, las bacterias
anaercbias convierten 1los contaminantes organicos del agua
residual en metano, didxido de carbono, y biomasa. En adicién
a la flexibilidad, confiabilidad, y simplicidad, la produccién
de metano y 1la poca produccién de lodos son aspectos que
hacen el proceso econémica Y tecnolégicamente atractivo
(Bolle et al., 1986).

El disefio del reactor deberd estar basado sobre una cuidadosa
evaluacién de las caracteristicas del agua residual. Aparte de
los pardmetros quimicos m&s importantes, tales como DQO ¥y NH4*,
s6lidos suspendidos, t&xicos y/o componentes inhibitorios, pH,
informacién especial deberfa ser obtenida de fluctuacicnes en 1la
tasa de flujo del agua residual y en sus componentes (Lettinga y
Hulshoff, 1991).

La aplicacién de este proceso microbiano al tratamiento de

desechos orgdnicos tiene puntos a favor y en contra (Tabla 1).
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Tabla 1. Ventajas y desventajas del reactor UASB. o

(Noyola, 1992).

REACTOR UASB

VENTAJAS

DESVENTAJAS

=Soporta - altas_ cargas
(20 Kg DQO/m3-d).

~Ba‘jo requerimiento de
energia.

—Construccién relativamente
simple,

=Con inéculo apropiado
puede arrancar en forma
inmediata.

-Aplicable a pequefia y
gran escala.

-Operacién comparativamente
simple.

-Proceso ampliamente
probado.

-La granulacién es lenta
Y no necesariamente
controlable.

-No todas las aguas
favorecen la granulacién.

-Requerimiento de inéculo
de determinadas
caracteristicas.

-Sensible a SS, G Yy A
(grasas y amino&cidos)
en el influente,

-Sensible a aguas que
forman precipitados.

-Riesgos de flotacién de
los granos durante
rearrangues.

12




1.3 BICQUIMICA DE LA DIGESTION ANAEROBIA

Se denomina digestién anaerocbia a la gecuencla de procesos
metabdlicos que originan la degradacién de sustancias orgénicas
en ausencia de oxigeno molecular para dar como productos una
serie de compuestos cuyo grado de reduccién impide su uso
posterior por microorganismos anaerobics (Benefield y Randall,
1980) .

La degradaci6n de la materia orgdnica procede en tres etapas:
1) hidrélisis de los polimeros biolégicos por los microorganismos
hidroliticos y aciodogénesis de los compuestos sencillos formados
por las bacterias fermentativas, 2) acetogénesis de los
metabolitos de la fermentaci6n (Acidos orgdnicos, &cidos grasos
volétiles (AGV), alccholes) por las bacterias homoacetogénicas y
sintréficas, 3) metanogénesis a partir de H, + CO0, por las
bacterias metancgénicas. Estas etapas son realizadas por dos
grandes grupos de microorganismos: una microflora primaria capaz
de hidrolizar y de fermentar los productos de esta hidrélisis en
compuestos sencillos, frecuentemente &cidos, y una microflora
secundaria capaz de usar solamente los productos de la
descomposicién primaria, para 1la produccién final de metano
(Garcfa, 1991).

Aungue la degradacién anaerobia de biopolimeros en ecosistemas
naturales o controlados por el hombre es un proceso bastante

complejo, el flujo de carbén puede ser representado por un
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esquema de degradacién relativamente simple con sus distintas
fases (fig. 2).

Los sustratos de polimeros tales como celulosa o proteinas, si
est&n presentes, deben ser hidrolizados a monfmercs solubles Yy
oligémeros antes que los organismos fermentativos puedan usarlos.
Generalmente, los productos de la fermentacién son &cidos
orgénicos, Hy y CO;. Los 4cidos orgénicos de cadena mis larga
que el acetato (principalmente propionate y butirate) y otros
productos de la fermentacidn, tales como el etanol y lactato, son
oxldados a acetato por las bacterias acetogénicas productoras de
hidrégeno. Las reacciones que estos organismos llavan a cabo son
posibles s6lo si la presién parcial del hidrégeno es mantenida
abajo de 1073 atm (aprox. 100 Pa) por los organismos consumidores
de hidrégenc, tales comc metanbgenas o sulfato reductoras
(zinder, 1990).

El resultado de los pasos anteriores es convertir la materia
org&nica compleja a 1los dos sustrates principales para 1la
metancgénesis: Hy=CO, y acetato. Las bacterias metanégenas
consumidoras de hidrSgeno compiten por los mismos sustratos que
las acetfgenas consumidoras de hidréSgeno, usualmente ganan la
competicién porque ellas son capaces de usar el hidr&Sgeno a mas
bajas presiones parciales (comienzo minimo = 2-10 Pa) dque las
acetégenas (comienzo minimo = 40-100 Pa). Las metanégenas
acetotr&ficas descarboxilan el acetato a CHy Yy CO,. Se ha
encontrado que generalmente dos terceras partes de todo el metano

producido es derivade de la descarboxilacién del acetato,
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" POLIMEROS COMPLEJOS

(b:dteinas,'polisacaridos, etc.).

|

MONO Y OLIGOMEROS

:(azﬁcar, aminodcidos, péptidoé)'

\

PROPIONATO,
BUTIRATO, etc.
&cidos grasos de

cadena larga

| ACETATO

. Fig. 2. Flujo de carbono a metano y diéxido de carbono
: en un bioreactor anaerobio. (Zinder, 1990).
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mientras que una parte es de la reducciotn del Co,, con pequefias
cantidades derivadas de otros sustratos, tales como el metanol o

las metilaminas, dependiendo del sustrato.

Etapas de la Digestisn Anaercbia.
Primera etapa. Hidr6lisis y Fermentacibén.

Los polimeros naturales como la celulosa, la pectina,
las proteinas, etc., o compuestos de mis bajo peso molecular
(amonodcidos, sacdridos, lipidos, compuestos arom&ticos, etc.)
son transformados por hidtblisié y fermentacién en Acidos
carboxilicos, hidrégeno y diéxido de carbono. Los 4&cidos
carboxilicos son principalmente &cldos grasos volatiles:
acetato, propionato, n~ e iso-butirato y n- e iso-valérico
(Moreno, 1990; Guyot, 1992).

Cuando se trata de fermentar moléculas solubles f&cilmente
hidrolizables, tal como algunos compuest:bs naturales que se
encuentran en muchos efluentes de la industria agro-
alimenticis, la hidrélisis y la fermentaci6n no presentan
ningn problema. Se debe controlar esta etapa para evitar una
acidificacién répida del reactor, debido a que puede
presentarse una sobrecarga de hidr6lisis de la materia organica
que provogue una sobreproduccién de &cidos que acidifigue el
medio y baje el pH a niveles inhibitorios (Guyot, 1992}.

Segunda etapa. Acidogénesis.
Los productos de la fermentacién producidos anteriormente

son convertidos en acetato, hidrégenc y diéxido de e¢arbono por

16



un grupo de bacterias denominadas "bacterias acetogénicas
productoras obligadas de hidrégeno® (OPHA = obligate hydrogen
producing acetogen) (Guyot, 1992).

Los principales sustratos de esta etapa son los AGV
{principalmente propionato y butirato) y etanol, gque son
transformados en productos precursores del metano: acético y
Hy, CO,, ademés esto evita la acumulacién de &cidos grascs
volitiles que en concentraciones altas puede inhibir 1la

netancgénesis (Moreno, 1990).

Tercera etapa. Metanogénesis.
Se realiza utilizando como sustrato el acetato, o bien el
H,-CO, (Moreno, 1990), por un consorcio  bacteriano
estrictamente que lleva a cahbo la sintesis del metano a partir

del acetato.

.47



1.4 MICROBIOLOGIA DE LA DIGESTION ANAEROBIA

(etapa de metanogénesis)

La capacidad de convertir acetato a CH; Yy CO, estd restringida

a los géneros

cina y Neth thrix (Zinder, 1990) del
Phylum Methanomicrobiales, perteneciente a 1las Arqueobacterias
(Thauer et al., 1989). )

Las bacterias metanogénicas .forman el grupo mejor
caracterizado entre las argqueobacterias. Aungque exhiben una
amplia diversidad de morfologias y h&bitats, son homogéneas con
respecto a su metabolismo. Son anaercbias que tienen la habilidad
tnica para sintetizar metano de H,-CO, Yy otros componentes, tales
como formato, metilaminas, metanol o acetato, dependiendo del
organismo (Kelly y Deming, 1988; Garcia, 1991; Zinder, 1990).

Se han propuesto relaclones entre varias especies
metanogénicas basadas en 1los dgrados de secuencia homélega
encontrada en los fragmentos aislados 16S RNA r (Kelly Yy Deming,
1988; Guyot, 1990; Brock et al., 1987; Garcia, 1991), y la
evidencia de investigaciones sobre la pared celular: estructura
Yy composicién distribucién de lipidos y metabolismo intermediario
apoyan estas conclusiones (Kelly y Deming 1988).

No presentan mureina, pero s{ una seudomureina o subunidades
proteicas segdn el orden taxonémico (Balch et al., 1979; Garcia,
1991). Otra caracteristica de las metanogénicas es la presencia

de un transportador de electrones, el factor 420, responsable de

18



la autofluorescencia azul-verde cuando las células son expuestas
a una luz ultravioleta de 420 nm de longitud de onda (Garcia,
1991), y la coenzima M o HS~CoM que sirve para la transportacién
del grupo  metil bajo 1la forma de wetil-coenzima M (CH3-S-CoM),
este grupo metil es reducido a metano Yy se regenera la coenzima
M (Guyot,1990).

Las bacterias metanogénicas son anaerobias estrictas que
exigen adem&s de la ausencia de oxigeno, unas condiciones de
reduccién del medio inferior a -220 mv para crecer. Tienen como
caracteristicas comunes el producir metano, el tener un rangoc de
sustratcs muy limitado, y el tener tiempos de crecimiento amplios
(Guyot, 1988).

BAsicamente, estas bacterias se pueden dividir en dos grandes

grupos tré6fices (Guyot, 1590):

-Bacterias hidrogenofilicas no acetoclasticas. Obtienen energia

de la oxidacién del hidrégeno en presencia de dioxido de
carbono como aceptor de electrones. ta mayorfa de las
bacterias de este grupo pueden utilizar el formato, no pueden
utilizar el acetato como fuente de energia, pero algunas 1lo
usan como fuente de carbono.

Las reacciones que realizan son las siguientes:

HCO3™ + 4Hy + HY wmeccmemeo > CH, + 3Hy0
6%’ = - 135 kJ/reaccién

4HCOO™ + Hy0 + HY —weeemoeew> CH, + 3HCO,”
6 = - 130 kJ/reaccién
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-Bacterias metanogénicas acetoclésticas. Producen metano a
partir del grupo metil del acetato segfin 1la siguiente

ecuacién:

CH3CO0™ + HpQ ==—==m—= > CH, + HCO;™
6%’ = - 31 KJ/reaccion

El acetato es por lo tanto el sustrato metanogénico més

importante cuantitativamente en los digastores anaerobios

(zinder, 1990), siendo el origen del 73 % del metano producido

(Guyot, 1992).

Las metan6genas acetocldsticas pueden dividirse en dos géneros

{Guyot, 1990):

Nethancsarcina. (Fig. 3A). Forma largos paguetes hechos de
unidades celulares cocoidales y usa sustratos metanogénicos
diversos incluyendo acetato, metanol, metilaminas, y algunas
veces Hy~CO, (Zinder, 1990; Guyot,1990; Jetten et al., 1992).
Creca sobre acetato como Gnica fuente de energfa con un
tiempo de duplicacién de aproximadamente un dia b'é un
rendimientoc 2 g peso seco / mol acetato. Su afinidad para el

acetato es baja {Kg = 3.5 nM) (Jetten et al., 1992).

Nethanothrix. (Fig. 3B). Filamentos largos que crecen
exclusivamente sobre acetato (Zinder, 1990). La tasa de
crecimiento (tiempo de duplicacién 2=~12 dias) ¥y el

rendimiento (1.4 g peso seco / mol acetato) son bajos. Su
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Fig. 3. Electromicrograffa de barrido mostrando:
Methanosarcina barkeri linea Fusaro (A) y
Methanothrix soehngenii linea Opfikon (B)
(Jetten et al., 1992).



afinidaqd por el acetato eB mds alta (kg= 0.5 nM)

(Jetten ot al., 1992),

Excepto por su tasa de crecimiento m&s ripida y la presencia
de vesiculas de gas en los cultives termofilicos de Methanothrix,
las bacterias termofilicas Nethanosarcina y Nethanothrixr =son
semejantes a sus contrapartes mesofilicas (Zinder, 1990).

Adem&s de estos géneros en termofilia se ha deserito una
metanégena acetotré6fica termofilica. denominada el organismo TAM
(termofilica metan6gena utilizadora de acetate). Su cultivo
superficialmente se asemeja a Methanothrix, pero hay algunas
diferencias significativas.

ORGANISMO TAM. Crece sobre Hy-CO, ¥ formato y su tiempo de
doblamiento sobre acetato es aproximadamente de tres dias. Tiene
una capa exterior ondulante y muestra una constriccién cerca del
plano de divisién, a diferencia de una pared rigida y transversal
como Nethanothrix. La temperatura para el crecimiento Sptimo es

cercana a 60 °C (Zinder, 1990).
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2. OBJETIVOS
—Adaptacién de un inSculc mesofflico directamente a
condiciones de operacién termofilicas (55 ©c).

-Daterminacién de 1la actividad metanogénica acetocléstica

especifica en condicliones de reactor en Batch (interrumpido).

-Operacién en continuo de un reactor UASB de laboratorio en

condiciones termofilicas, alimentado con acetato.
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3. METODOLOGIA

Se instalé un reactor UASB de 1.25 L con un inbéculo
granular mesofilico, alimentado con acetato y mantenido a una
temperatura de 55 °C. Se operé el reactor en Batch con
recirculacién interna y después en flujo continuo sin
recirculacisén.

El inSculs granular fue obtenido de un reactor industrial
con una actividad especifica de 5.53 mmol/g S$SV L, medida a
pH = 7, en botellas seroldgicas y con medio en condiciones
estrictamente anaerobias.

El sustrato fue acetato y la concentraclién se establecié en
base a Xm del género Nethanosarcina (Km = 5 mM), debido a que

&ste se presenta como dominahte en observaciones al microscopio.

18 ETAPA. Reactor en Batch. Medio de alimentacién acetato,
concentracién 50 mM.

28 ETAPA. Reactor en continuo. Medio de alimentacién
acetato. 18 Fase [10 mM], 20 Fase [50 mM]), 38 Fase
(100 mM].

El seguimiento del reactor se realizé utilizéndo las técnicas

dal STANDARD METHODS (APHA, 1990) y el manual de técnicas para
el Anflisis de Aguas Residuales UAMI-ORSTOM (1992).
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3.1 Paré&metros considerades
PH. 'E1 pH de una solucién es el -log de la concentracién de
: jones hidrégeno.
Referencia: Electrédo estéindar.de hidrégeno.

Eh. Potencial REDOX de los lodos. Medida de 1la actividad -
electrénica en mV. e
Referencia: Cole~Parmer Internacional.

Concentracién 2 mol/L.
Temperatura 55 “C.
Célculos: [Lectura obtenida + (-199)] nV
Alcalinidad. La alcalinidad del agua es la capacidad &cido-
neutralizante.
Método: Por titulacién valorada H,S0,.
Cdlculos:

A X N x 50,000

Alcalinidad en' mg caco,” /i =
g Cacoz™ /L ml. de muestra

Donde:
A= ml de H,SO, valorado usado en la titulacién.
N= normalidad del &cido.

50,000= coeficiente de convencién.

TRH. Tiempo de Retenci&n Hidr&ulico. Es el tiempo promedio que
una unidad diferencial de efluente permanece dentro del
reactor.

Célculos:

Donde:
V= Volumen de reactor.
Q= Flujo del reactor (ml/d).
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DQO. Demanda quimica de oxigeno. Esta determinacién es usada como
una medida del contenido de oxigeno equivalente de 1a
materia oxidable de una muestra que es susceptible de
oxidacién por un oxidante quimico fuerte.

anilisis de DQO. utilizando horno de microondas.

Método:

C&lculos:

Donde:

A=
B=
NF=
FAS=

N del FAS =

Horno de microondas para la digestién anaerobia.
Horno de microondas que opere a 700 W (350 W para la

muestra) .

(A - B) x 8000 x NF °
mg DQO/L =

ml de muestra

ml de FAS usados en el blanco.
ml de FAS usados en la muestra.
Normalidad del FAS.

Sulfato ferrosc amoniacal.

1.5 ml de K,Cr,04 x 0.10

ml de FAS usados en la
titulaci6n de la valoracién

SOLIDOS. Es la materia suspendida o disuelta en agua.
S61idos suspendidos totales(SST), s86lidos suspendidos
fijos (S5F) y sbélidos suspendidos volatiles (sSsv).

C&lculos:

(B = A) x 1000
SST =
vm
(C - B) x 1000
SSF =

vm

SSV = SSF ~ SST
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METANO.

AGV.

Donde:

A= Peso del crisol-filtro seco (mg).

B= Peso del filtro m&s 1? muestra incinerada (mg).
C= Peso del filtro mis 28 muestra incinerada (mg).
mv= Volumen de la muestra.

El ‘metano (CH,) y el diéxido de carbono (CO;) son
los productos ginules de la digestidn anaercbia, éste
an8lisis permite segquir la actividad de las bacterias
metanogénicas.

Determinacitn de CH, por cromatorafia de gases.

-Cromatérato GOW~MAC 550 de conductividad térmica.
-Columna capilar de superox FFA de 10 m.

Condiciones de operacién:

-Presion He 50 Bsi=45 ml/min.
-Inyactor: 170 “C.

-Detector: 190 °¢.

-Filamento: 120 Sc

-TR CH4: 1.20 min.

~Jeringa "samplin" de 1.0 ml.
-Integrador Spectra-Physics 4290.

Productos intermediarios dentro de 1los procesos de
fermentacién.

Determinacién de acetato por cromatografia Jde gases.

~Cropatégrafo HP 5890.

~Columna capilar Superox FA 10m x 0.59 mm, densidad de 1la
pelicula 1.2 um, fase AT 1000, ALLTECH ref, No 975110.
-~Integrador SHIMADZU C~R34.

=Jeringa de 10 ul HAMILTON ref. 701 No 20300.

-Pipetas Ependorff de 200 ul y 1000 mul regulables.
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3.2 Reactor UASB:

El reactor fue alimentado con medio sintético, el sustrato
dtilizado fue acetato, grado reactivo, marca J.T. Baker. Se
empleé el medio de Ramm (Shelton et al., 1984), complementado con

vitaminas del medio de Balch (Balch et al., 1979).

-Concentracién de acetato. Reactor en Batch: 50 mM (Tabla 2).-
-Concentracién de acetato. Reactor en continuo, 10, S0, 100 mM

{(Tabla 2).

El medio de alimentaci6n llegaba al reactor a través de
una bomba peristiltica y el efluente era colectado en un matraz

Erlenmayer de 2 L.

Tabla 2. MEDIO ALIMENTACION RAMM MODIFICADO. (1 L).

-Solucién mineral I 50 ml
~Solucién mineral II 50 ml
-Solucién de oligoelementos 1 ml
=Solucién de vitaminas 10 ml
-Cloruro ferroso (F,Cl,-4H,0) 10 ml
-Bicarbonato de sodio (NaHCO,) : ,2'9 :
-Acetato g 10, 50, 100 mM.




SOLUCION MINERAL I  (g/L). v L
~Fosfato dibisico de potasioc (K,HPO,) - 7.0

SOLUCION MINERAL II (g/L).

-Fosfato monob&sico de potasio (KH,PO4)
=Cloruro de amonio (NH,Cl)

=-Cloruro de calcio (Ccacl,)

-Cloruro de magnesic (Hgélz-GHZO)

SOLUCION DE VITAMINAS (g/L) .

-Biotina A 000020 -

-Acido fé6lico . 0.0020
-Piridoxina .~ 10,0100
-Tiamina 0.0050
-Riboflavina 0.0050
-D.L. &cido pantoténico 0.0050
~Vitamina B12 0.0001
~Acido p-amino benzoico 0.0050
-Acido lipéico 0.0050

SOLUCION DE OLIGOELEMENTOS.

Preparar una solucién con 1.5 g de &cido nitrilo triacético
950 ml de agua destilada, ajustar el pH a 6.5 con una solucién
KOH y aforar a un litro.

Agregar (g/L):

=Sulfato de magnesio (MgSO,-7H.,0) 3.00
-Sulfato manganoso (Mnso4- H20§ 0.50
-Cloruro de sodio (NacCl) 1.00
-Sulfato ferroso (FeS0,-7H,0) 0.10
—Cloruro de cobalto (caclzf 0.10
-Sulfato de zine (ZnS0Q,) - 0.10
-Sulfato de cobre (Cusa4-5H20) 0.01
~Sulfato de aluminio y potasio (ALK(S0.),) 0.01
-Acido bérico (H4BO4) 0.01
-Molibdato 6xido de’sodio (Na,Mo0,-2H,0) 0.01

SOLUCION DE CLORURO DE NIQUEL.
Cloruro de niguel (NiCl,} 0.005 g/100 ml de agua destilada.
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SOLUCION DE CLORURC FERROSO.

Cloruro ferrose (FeCly=4H,0) 0.2 g/1000 ml de agua destilada.

El flujo fue calculado para mantener un TRH de 12 horas.
El reactor se localiza en un cuarto con control da
temperatura, ademas de un bafio de agua destilada que mantenia al

reactor a 55 ©c.

3.3 Anilisis del influente:

El medio de alimentacién se esterilizé para evitar su
contaminacién, se ajusts a pH 6.0 Yy sa mantuvo en agitacién
constante; se tomaron muestras para determinar concentraciéon de

acetato y alcalinidad.

3.4 Anélisis del Efluente:
Las determinaciones de la alcalinidad, =s6lidos suspendidos
totales, volitiles y fijos y Eh se realizaron cada tercer dia

mientras gque la DQO, acetato, pH y metano se realizaron

diariamente.
3.5 Andlisis de lodos:

Temperatura y Eh, se realizaron cada tercer dia.

3.6 Anf&lisis de metano:

La colecta del biogas se hacia por medio de una botella
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serolégica de 120 ml en forma invertida, con solucién salina
saturada para no disolver los gases producidos, la cual se
conectaba a la parter superior del reactor por medio de una
manguera Yy la solucién salina era desplazada por medioc de una
aguja. Este muestreo se realizé diariamente, de esta botella se
tomaban 10 ml de biogas, los cuales, eran transferidos a un tubo
Hungate 1lleno de aqua destilada con una aguja en el tapén para
desplazar el liquido y darle espacio al biogas.

Se determind cuantitativamente por cromatografia de gases con
un cromatégrafo GOW-MAC, modele 550; el volumen de inyeccién fue
de 50 L.
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

‘4.1 Etapa de adaptacién del inbculo en condiciones termofilicas
en un reactor en Batch.

El objetivo de este trabajo fue lograr 2a adaptacién
directa del indSculo en el reactor en batch, para anralizar la
factibilidad de esta operacién, su cinética y sus posibles
dificultades en vista de preveer su comportamiento. Se
realizaron varias alimentaciones consecutivas (f£ig. 4).

En las graficas (figs. S, 6, 7), se denotan perfiles donde
se alternan fases de aumento y disminucidn en la concentracién de
acetato, El primer batch (fig. S5), se observa que la
concentracién sube a 831 mM en promedio, los dias 1.5, 9, 11,
Yy a 54 mM el dfa 15, aproximadamente. Estas fases de aumento se
intercalan con las de disminucién con aspecto de perfil
asintétice al eje X, caracteristico de una cin#ética de consumo.

Con el objeto de disminuir el tiempo de consumo, se procedi6
a bajar la concentracién del acetato a 10 mm. En esta gr&fica
(fig. 6}, se observé también el mismo comportamiento de fases de
liberacién (t=0, t=4, dias) intercaladas con fases de consumo.

En” los tres perfiles siguientes (figs. 7, 8, 9) la
concentracién se aument6é nuevamente a 50 mM. Se observa una fase
de 1liberacién de acetato a 12 h (fig. 7). En los otros dos
perfiles se tienen aspectos regulares, 1lo gque indic6 una

tendencia a la estabilizacién.
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El tiempo total de la cinética durante la adaptacién fue de 22
dias en la primera fase (fig. 5) y disminuyd a 6, 5.8 y 5 dias
(€ig. 7, 8, 9) en las fases posteriores, considerando esto  como -
la estabilizacién del inécule a las nuevas condiciones.

Para las fases de consumc se consideraron dos puntos:

-El consumo por un nimero bajo de bacterias termotiiiéag
presentes en condiciones mesofflicas.

-Consumo por bacterias mes6filas en niches expuestos a una
menor temperatura dentro de los grdnulos, debido a 1la
resistencia de transferencia de calor.

Las fases de liberacién de sustrato pueden explicarse por la
mortalidad bacteriana, que proporcicna materia orgsnica que es
convertida a acetato por las bacterias fermentativas. Con el
tiempo 1las bacterias presentes resistentes se desarrollan,
reemplazan a 1la poblacién y, por lo tanto, el fenSmeno de
hidrélisis decrece.

En las primeras etapas (figs. 5 y 6) el fenSmeno observado

ranifiesta dos efectos opuestos (aumento y disminucién), debido a
esto no se pudo medir la actividad de consumo,
.- --~ Sobre 1las dos (ltimas cinéticas (figs. 8-y 9),  presentando
un s6lo efecto (disminucién), se encontraron actividades de
reaccién similares obteniéndose en ambos casos un r m&x de
-0.,64 mmoles/L-h.

El problema m&s importante en esta etapa fue el aumento en el
pH del medio hasta un valor de 8, debido a 1la alcalinidad

producida por el acetato en el medio de alimentacién que se
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encontraba en recirculacién.

Las actividades medidas no pueden ser comparables a las de los
lodos mesofilicos debido a 1la diferencia del pH (7 y 8) y a
que el reactor no se encontraba en anaerobiosis estricta.

Normalmente las actividades aumentan en condicicnes de
termofilia, y probablemente en este casc fue lo que se obsexvé,
sin embargo, no pueden ser comparadas por la diferencia  tan
fuerte que se presenta entre un pH de 7 y de 8.

El tiempo total de adaptacién del in6culo fue de 35 dias,

4.2 Reactor en continpuo. : .
En la segunda etapa los objetivos fueron dperax; el"ra'agtcir
continuo, alimentado con acetato y analizar los préblem§5 bérjo
estas condiciones.
Se determiné la primera concentracién de acetato ([Ac])) de 1la
alimentacién, ajustando la carga volumétrica (Bv) a la = velocidad

de consumo de acetato r :

donde (Ac] = TRH (-r). Tomando -r = 0.64 mmol/L-h y TRH =-12: h,
se tiene {Ac] = 0.64 % 12 = 7.8 mM.

Por lo tanto, se decidié ajustar la concentracién de acetato a
10 mM, que corresponde a una Bv de 0.8 mmol/L-h gue es igual a
51 mg DQO/L-h.

Se inicié ¢on una concentraclén de acetateo en la alimentacién
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de 10 mM durante un periodo de 44 dias. La segunda concentracién

fue de 50 mM, y por Gltimo 100 mM.

4.2.1. DQO y Porcentaje de remocién (E %).

Al principio se observaron irregularidades hasta el dia 20
(fig.10) en 1la DQO de salida, debido al estado inestable del
reactor. Este aspecto se denota mas en la grifica de porcentaje
de remocién (fig. 11), donde se presentan picos de €64 - 72 % de
remocién (dias 17 y 24), posteriormente la curva tiende a
estabilizarse hasta obtener, después de 38 dias, un porcentaje de
de remocién de 92 % .

El1 porcentaje de remocién fue obtenido de la relacién entre

DQO de entrada y la DQO de salida:

Cuando se cambié la carga volumétrica de 1.23 kg DQO/m’/d a
6.4 kg DQO/m3/d, se observsé un desequilibrio denotado por el
aumento de la DQO de saljda y por la disminucién de la eficiencia
de remocién hasta un valor de 70 %. Se manifiesta un nuevo
equilibrio ré&pidamente en un pericdo de menos de 15 dias,
obteniéndose entonces una remocién de 94-96 %.

El siguiente cambio de carga volumétrica a 12.8 kg/DQo/m3/d,
provocéd un desequilibrio en la DQO de salida y el porcentaje de
de remocidn, por lo tanto, bajé hasta 50 ~ 52 % , y no se

estabiliz6 durante el tiempo de experimentacién a esta carga.
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4.2.2. Biogas y alcalinidad.
Biogas.

La produccién de bicgas en 1la primera etapa al principio
fue baja (1000 ml/d), a los 16 dias sube hasta 1500 mi/d,
estabilizdndose en un promedio 1400 ml/d aproximadamente (fig.
12). Durante esta fase el porcentaje de biogas, después de un
tiempo de inestabilidad, se mantiene en un porcentaje aproximado
de 30 % (fig. 13).

En la segunda etapa, con el cambic de Bv, el volumen de biogas
producido aumenta y se estabiliza a 2300 ml/d (fig. 12). También
se presenta una fuerte oscilacién con picos hasta de 2700 ml/d.
Durante esta etapa el porcentaje de metano subié a 82 % ,
obteniéndose una estabilizacién en un porcentaje de 86 %
{(fig. 13).

El €O, Yy el CH, cambian de fase de manera fisicamente
diferencial debido a que el €O, es mis soluble, ademis éste estd

captado quimicamente por agua en el equilibrio guimico.

TL Qumm—— ph dependiente
H,yCO 5

Ssi bien, 1la fase 1liguida puede solubilizar de manera
continua este gas.
En la primera etapa, se produjo poco bilogas y también se

disolvié poco CO, probablemente, relacionado con 1la escasa
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alcalinidad producida (fig. 14), entonces el CO, se liberé en la
fase gaseosa y diluy$ al metano. En cambio en la segunda etapa ée
observé un fuerte aumento de la «'alca].inidad y del porcentaje de
metano (figs. 13~14), lo que es congruente con el hecho de que se

solubiliza mas CO,.

Alcalinidaa.

La alcalinidad registrada a la salida (fig. 14) es bastante
estable (1200 ng CACOS) durante la primera fase. En 1la segqunda
fase se produjo un aumento a 4000 mg de Cacoz. En el tercer
cambio de fase, la alcalinidad de salida subis a 6,600 mg de
Caco,. La variaci6n en cada fase puede justificarse en base a la
hip6tesis de la solubilizacién de €O, debido a su participacién
en el equilibrio quimico.

Los valores obtenidos son muy altos debido que en la técnica
utilizada interfiere el acetato. Esto puede verse en la
alcalinidad de entrada, donde se presenta también un aumento en

cada cambioc, aln cuando no se tiene alcalinidad.

4.2.3. Produccién mixima de biogas esperado.

Es posible calcular la produccién de metano maxima en funcién
de la remocién de la DQO, es decir, del sustrato. Esta produccién
tebrica, es mixima debido a que no considera el rendimiento de
transformacién del sustrato a biomasa y considera entonces que
todo el acetato se transforma en CH,, ignorando la parte

incorporada a la biomasa.
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En el casoc de la metanogénesis, el rendimiento energético es
tan bajo que aproximadamente sdlo el 5 % del sustrato puede ser
incorporado a la biomasa.

La produccién de metano maximo esperado se calcula con la
ecuacién estequiométrica del acetato, pero se prefiris una
técnica mé&s general aplicada también a los casos en gque el
sustrato estf en una mezcla de materia orgéinica no conocida. Esta
técnica wusa el principio de conservacién de la energia entre el

sustrato y el metano.
sustrato —e-—=—c—c--o > X CHy + Y Coy
El carbono del metano tiene el nGmero de oxidacién:

X+4= 0

X = -4

que es el nivel m&s reducido del carbono y, por tanto, su
nivel de energifa miximo.

El carbono del CO, est& en el nivel de oxidacién:

X-2=-2=0 Y

X =4

que es el nivel wm&s oxidado, por lo tanto, no cuenta con
energia disponible.

La DQO es la medicidén del poder oxidative de una molécula, el
CO, tiene DQO de cero y la DQO del metano es entonces igual a la

DQO removida.
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4.2.4. C&iculo de la Demanda Quimica de Oxfgeno Tebrico.

La DQO teSrica del metano se puede calcular segln la ecuacién
siguiente:
CH4 + 202 ------- > COZ + 2H20
1 mol =-=> 2 moles
1 mol --> 2 (2 x 16) = 64 g O
=64 g Dao

Dividiendo 1la DQO por 64 g se obtiene el nGmero de mol
esperado. Usando la ecuacién de gases perfectos, justificade por
las presiones menores de 1 atm, se puede calcular el volumen de
metano producido por las condiciones de presién y temperatura
(fig. 15).

Durante el cdlculo de CH, tebrico se tomé en cuenta la
solubilizacién de este gas en la fase liquida, comparando flujo
de agua y de biogas.

La ecuacidn de Henry relaciona la presién parcial del gas en

la atmésfera y la fracciém molar (X CH,) en la fase liquida.

P

H CHy » X CH,
H CH, = 62650 a 328 °K
Pp = P atm * % volumétrico del gas

= 0.76 + 0.5 = 0.38 atm

{50 % en una burbuja naciente de biogas).

entonces X, = -=---- = 6.065 x 1076 mol CH4/ mol Hy0.
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transformarla en fraccién volumétrica.

CCH4 RT

En este caso el metano se solubiliza:
Fv = 0.011764 L CH, / L Hy0

' por lo tanto, se considera despreciable esta cantidad en
comparacién con los errores de medicién.

Comparando el metano tebSrico y el producido (fig. 16) se
observa que en la primera fase los dos valores son semejantes,
mostrando una pequefia diferencia al principio de esta etapa
debida a la inestabilidad del proceso.

En el cambio de fase se muestra una diferencia en el metano
producido (2000 ml CH4/d/L) y el teérico (3,200 ml CH4/d/L). Esta
variacién puede ser adjudicada a la técnica de medicién debido a
que no puede medir un volumen importante de bicgas. La causa de
esta limitacién se debe a que una alta produccidén de bilogas
ocasiona un fuerte aumento en la presién del sistema que no puede
descargarse normalmente por la alta viscosidad de 1la solucién
que fluye a través de una salida de didmetro reducido.

Consecuentemente el biogas fluye por los lados del colector
(escapa del sistema de medicién). Se subestima por lo tanto su

produccién. Se realizaron pruebas para optimizar sistemas de
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_mediciég, sin embargo, no fueron aceptables por la necesidad de
© una presi6n mds alta para manejar un volumen mayor de solucidn

salina,
El bliogas no fue madido durante la tercera face debido a 1la

alta produccidn de é&ste y al sistema inadecuado de medicién.

4.2.5 S5lidos suspendidos vol&tiles (SSV).
Este pardmetro permite medir la cantidad de s6lideos de 1la
" entrada y la salida. Es importante porgque un efluente cargado
de s6lidos causa acumulacién de éstos en el lecho de lodos.

Por otra parte a la salida del reactor se encuentran sélidos
que no fueron degradados ni acumulados y la biomasa no retenida
que se egscapa del reactor.

En este caso se contS con un efluente en forma soluble, que no
presentaba s6lidos en la entrada del reactor.

En la figura 17, al principio del funcionamiento en continuc
se denotan picos de pérdida de 1lodos (SSV) (t = dia 1§,
t = aia 22), sequido por fases de estabilizacién con una pérdida
de B0 mg/L/d. Al cambio de carga volumétrica se observa una
elevacién en 1la pérdida de lodos 300 mg/L/d, se estabiliza
(t = dia 60) con una pérdida de 1lodos de 80 mg/L /4
aproximadamente.

En el tiltimo cambio de carga volumétrica se notd una pérdida
importante de lodos sin volver a estabjlizarse (400 mg/L/d).

Al operar el reactor en termofflia los grénules ' se

fragilizaron debido al cambio de temperatura, es decir, se
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' observaban particulas de dismetro menor. Estos graniles fueron

.~ lavados por el flujo de agua, su coeficiente de sedimentacién ya
no era Jimportante para equilibrar la velocidad ascendente del
fluido. Durante los cambios de carga volumétrica la pérdidﬁ de
lodos es mAs dificil de explicar debido a que 1la velocidad
ascendente no ha cambiado ni la temperatura.

Se estimé que los lodos fueron erosionades dada la mayor
fragilidad de los granulos en termofilia (van Lier et al., 1992)
y por el flujo m&s importante de bilogas, es decir, es decir por
una mayor produccidén de burbujas.

En el Gltimo cambio se muestra un pérdida importante de lodos
que pudiera explicarse por el flujo del biogas y tal vez por una
mayor fragilizaclén de los grinulos por cambios de pH observados.

Al final del experimento quedaba menos de la mitad del volumen
de 1los lodos inoculados (150 ml aprox.). Se trat6 de estimar 1la
pérdida de éstos en relaciém a la cantidad inoculada (36.5 g
SSV), tomando en c¢uenta las cantidades de sdlidos suspendidos que
se perdieron durante el experimento (fig. 18}. Se desprecidé la
cantidad de ledos generada por crecimiento celular debide a gue
ésta es baja (5 % de rendimiento celular) y a gque no se pudo
medir. Al final del experimento se contaba con 1B.5 g SSV en el
reactor, con umna inoculacién de 36.5 g, se observa una pérdida

del 50 % , lo que apoya las observaciones realizadas.

4.2.6. Parimetros fisicoquimicos.
Eh (fig. 19).
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El metabolismo que se observa en este proceso corresponde al
final de una cadena alimenticia, por lo que las condiciones de
operacién fueron especificas: utilizacién de un sustrato simple
(acetato) y de condiciones completamente anéxicas y reductoras.

La actividad microbiana mantiene las condiciones favorables.
Durante 1la generacién de metano se necesitan condiciones muy
reductoras. Se considerd que un potencial redox de =350 mv
es O6ptimo para un buen funcionamiento. )

En la primera etapa, reactor en.continuo, se observé un Eh
promedio de -300 mv. Este valor se mantuvo en las dos etapas
sigquientes con excepcién de dos picos donde el potencial redox
bajé a -150 mv en los dias 50 y 60 (fig. 19). Esto se debié
probablemente a dos accidentes ocurridos que permitieron la

entrada de oxigeno al sistema.

pH - alcalinidad.
la. fase. (fig. 20). El pH de los 1lodos se mantuve a 7.2 y
el pH de entrada a 6.9-7.0, generando un pH promedio de
salida de 8.
En el cambio de fase, después de un periodo de
estabilizacién, el pH de los lodos subié a 8 y, para
eguilibrar este valor, se bajé el pH de entrada a 6 (dia

64), generando un pH de salida de 8.6.

2a. fase. ( fig. 20) se observé una baja répida del pH de los
lodos de 8 hasta 6.4 (dia 79), el pH de entrada fue de

5.4 (dia 65). Para equilibrar este valor, se subid el pH
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de entrada a 7.8 (dfa 66) Y se observé una recuperacién
Vdelr pPH de los lodos a 7.4 {dfa 80). Al reponer el pH de
entrada a 7.8 , el pH de salida bajé de 8.6 a 8.0 durante
esta fase.

El pH es un factor importante. Las bacterias metanogénicas
presentan un range éptimo, 6.5 - 7.5, aunque se observdé que se
pueden aclimatar a un rango de pH de 6.0 a 8.0. Ademas, estas
bacterias tienen influencia sobre el pH del medio debido a 1la
alcalinidad que se produce por su actividad metabSlica. Entre el
pH de entrada y el de salida, se genera un gradiente de pH en los
lodos que produce un medio alcalino, Para controlar este fenémeno
Yy mantener un pH de los lodos de 6.5 -7.5, se tiene que manejar
el medio de entrada mis &cido para contrarrestar la alcalinidad
producida.

la. fase. reactor en continuo. El objetive es logrado ya gque
ge obtuvo un valor promedio de alcalinidad, 1 200 mg de
caco;/d/L (fig. 14). El sistema se mantuvo estable, con
un pH de entrada de 6.8, sin riesgo de desequilibrio por
el pH neutro del medio de entrada.

2a., fase. Con el cambio de carga volumétrica, la alcalinidad
producida pas6 de 600 a 4000 mg de Caco;/d/L. Se bajé el
pH de entrada hasta 5.8 para balancear el pH de los
lodos, sin embargo, durante esta fase esto no se logré
(pH;, = 8). Cabe seflalar que las bacterias se adaptaron a
este valor dado que la remoci6n de DQO fue alta (fig.

10).
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Por medio de esta clase de control se llegS a un equilibrio
dindmico, el medio de entrada no permite la actividad microbiana
debido al pH m&s bajo, sin embargo, ésta equilibra el exceso de
protones a la entrada, permitiendo que el sistema se mantenga
cerca de la neutralidad.

El flujo de entrada se baja a TRH = 10 h.

La entrada de protones es importante. El pH de 1lodos tiene
tendencia a bajar al igual que la actividad microbiana, esto
genera un circulo gque conduce al . choque &cido, que es 1lo
observado en la tercera fase (fig. 20). Este choque fue de poca
influencia, se apag6é el reactor para buscar un equilibrio.
Posteriormente, en esta misma etapa, se observéd un choque &cido

de mayor importancia, con un valor de pH = 5, que Justificé el

paro del reactor.
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5. CONCLUSIONES

5.1 Reactor en Batch.

Durante la atapa de adaptacién de un lodo granular mesofflico
a condiciones termofilicas se obtuvieron perfiles irregulares que
ponian en evidencia el cambio de las poblaciones mesotilicas
dominantes a poblaciones termofilicas.

Otro punto de apoyo fue la diferencia en el aspecto del
grénulo. La destructuracién de éste se caracteriza por pérdida
de volumen, una coloracién m&s intensa y un aspecto nfs frégil
(van Lier, et al, 1992).

Los perfiles cinéticos obtenidos en esta etapa del trabajo
experimental, permitieron realizar 1la observacién de dos
fendmencs presentes durante la fase de adaptacién del inéculo,
uno de consumo y otro de liberacién de acetato.

Durante esta etapa no hubo pérdida de 1lodos debido a la
recirculacién completa del flujo en el reactor y por la baja
produccién de biogas que no permite una erosién importante de los
grénulos fragilizados por el cambio de teamperatura.

Durante este perfodo el problema de mayor importancia fue el
control del pH, yYa que al estar el reactor en Batch, el volumen
del reactor permanecia en raecirculacién, y 1la alcalinidad
producida debido al metabolismo de las bacterias, tiende a subir
el pH de é&stos (pH = 8), sin ninguna posibilidad de control de

éste. las actividades medidas no fueron por lo tanto &Sptimas, ni

56



las condiciones de adaptacién.

En conclusién, esta metodologia de adaptacién en Batch de los
lodos a termofilia presenté la ventaja de permitir la retencién
completa - del inéculo y el seguimiento de las actividades de
manera simple. Por otra parte su mayor desventaja es de no
permitir un pH estable, lo que provoca perturbaciones y, por lo
tanto, errores en la medida de las actividades de los lodos.

Una solucién interesante es la adaptacién de los lodos en un
reactor en continuo que presenta inconvenientes menores -en

relacién al pH.

5.2 Reactor en continuo.

Durante el desarrollo del experimento con el reactor en
continuo, los problemas presentes fueron la pérdida de lodos
cuando las cargas volumétricas fueron mayores y la inestabilidad
del pH.

con una carga volumétrica baja (1.2 kg DQO/dlma), el
tratamiento en termofilia no presenta desequilibrios importantes,
el sistema permanece estable, ademis se pueden manejar
actividades m&s importantes que permiten reducir el tiempo de
retencién hidriulico. Con estas caracteristicas se puede manejar
un menor tamafio del reactor y, por tanto, disminuye el costo de
la inversisn, considerando estos par&metros de suma importancia
a nivel industrial.

Cuando se utilizaron cargas volumétricas mayores (6.4 y

12.8 kg DQO/d/m3) se presentaron, ademds de la pérdida de lodos,
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inestabilidad en el pH debido al influente con caracteristicas
mas alejadas de las condiciones de equilibrio, que ponen al
reactor en un estado de equilibrioc din&mico inestable que se

caracteriza por un riesgo importante de choque &cido.
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6. consideraciones finales.

El problema de pH que se presenté en este trabajo,
posiblemente pueda ser resuelto manejando un controlador de pH,
que permita una accién inmediata y automitica en los desajustes
que se presenten, consiguiendo que cualquier cambio desfavorable
presente sea contrarrestado en un tiempo minimo y poder obtener a
la vez la medicién constante de este factor.

Con respecto a la medicién del biogas producido, el sistema
utilizado de botellas serolégicas, que no permitié obtener datos
de éste a cargas volumétricas altas, se propuso reemplazarlo por
la columna utilizada en el reactor en Batch, cambiando las
mangueras empleadas por conductores rigidos, que no permitan
fugas Yy se obtengan datos precisos de los volGmenes de bilogas
producidos.

El tratamiento en termofilia no es rentable para aquellos
efluentes a temperatura ambiente, debido al costo que provocaria
elevar su temperatura, aGn cuandoc se obtengan ventajas de una
mayor homogenizacién, una menor densidad que limita en parte los
caminos preferenciales y los espacios muertos, problemas comfnes
en los reactores UASB en mesofilia a gran escala.

El efluente que se simulé tratar en este trabajo fue un agua
residual con una alta temperatura (55 °C) y a un pH muy bajo por
su alto contenido de 4cido acético. Se consideré con grandes

posibiliades de ser tratado por la alta alcalinidad producida que
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contrarrestaria el valor del pH s8in un pretratamiento de
neutralizacién costoso y no rentable.

Otros puntos de interés de este tipo de trabajo es el anilisis
a nivel microbiolégico de la produccién de inéculo, el equilibrio
de los grupos microbiales en el funcionamiento del reactor, un
mayor control del sistema y el descubrimiento de nuevas especies
implicadags en la funcionamientoc de los reactores termofilicos
(Zinder, 1990).

El comportamiento como metodologia de produccién de inéculos
termofilicos es estudiada en el laboratorio de Microbiologia

Ambiental de la Universidad Auténoma Metropolitana-Iztapalapa.
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