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RESUMEN

Se estudié el comportamiento de un sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho
fluidizado para la remocion de compuestos aromaticos. El estudio se dividio en tres
etapas. En la primera se llevo a cabo un proceso de aclimatacion de la biomasa a los BTX
(benceno, tolueno y m-p xilenos) y naftaleno, utilizando como inéculo licor mezclado
proveniente de un proceso de lodos activados que trata agua residuales municipales. En
la segunda etapa, se realizd la remocion de los compuestos arométicos empleando 3
grados de fluidizacién. En la tercera etapa el sistema traté6 un efluente de la industria
petroquimica con una DQOt y COT promedio de 46,000 y 18,600 mg/L. Carbén activado
granular (CAG) fue utilizado como medio de soporte para la colonizacion de los
microorganismos.

El periodo de aclimatacion se dividi6 en dos periodos A y B en donde se utilizé agua
residual sintética con presencia de benceno de 7 y 15 mg/L, tolueno 8 y 15 mg/L, m-p
xilenos 7 y 13 mg/L ademas de naftaleno respectivamente. La aclimatacion se llevd a
cabo en 2 reactores experimentales a escala laboratorio, uno en condiciones anaerobias y
el otro en condiciones aerobias, empacados e inoculados previamente, los cuales fueron
operados por separado y en forma discontinua con un tiempo de reaccion de 23.2 h. El
tiempo de aclimatacion de la biomasa requerido fue relativamente corto, cerca de 41
ciclos con remociones de los compuestos aromaticos del 95% en el reactor anaerobio y
de 99% en el aerobio.

Una vez aclimatada la biomasa del reactor anaerobio y aerobio se arrancé y opero el
sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en régimen continuo, los cuales
fueron conectados en serie. El sistema trabajé durante 76 dias con un caudal de
alimentacion de 10 L/d con concentraciones de benceno, tolueno, m-p xilenos y naftaleno
15, 15, 13 y solubilidad del agua (31 mg/L), respectivamente durante toda la
experimentacion y en tres diferentes fases: En la primera se emple6 un grado de
fluidizacion del 30%; en la segunda un 40% y en la tercera un 50% en ambos reactores.
La DQO y COT promedio fueron de 2,200 y 350 mg/L con una carga organica maxima de
26 kg DQO/m?3-d operados con TRH de 2.66 a 3.07 h en el RANLF y de 1.13 a2 2.29 h en
el RAELF. Los resultados mostraron que la mayor eficiencia de remocion o la mayor
transferencia de masa alcanzada en ambos reactores fue aplicando 30% de fluidizacion
del lecho, generandose una altura del lecho fluidizado de 45 cm en el RANLF y 36.5 cm
en el RAELF obteniéndose una remocion del 97 y 100% del COT respectivamente y una
eliminacién de los compuestos aromaticos mayor a 99.9%, operando con un TRH global
de 3.8 h (2.66 h RANLF y 1.33 h RAELF).

El sistema combinado traté un efluente de la industria petroquimica el cual fue operado
durante 51 dias con cargas organicas de 20.1 a 45 kg DQO/m?*-d y altas concentraciones
de compuestos aromaticos con un grado de fluidizacion del 30% y un TRH global de 3.8 h
(2.66 h RANLF y 1.13 h RAELF). La remocidn global de la materia organica fue mantenida
por arriba del 97% con una DQO y COT en el efluente por debajo de 130 y 30 mg/L por lo
gue se logré remover una concentracion de <5,000 mg DQO/L. El sistema generd una
remocioén global de los compuestos aromaticos por arriba del 99.99% a diferentes cargas
organicas con concentraciones en el efluente menores a 0.007 mg/L



INTRODUCCION

Los hidrocarburos, por las sustancias que contienen, pueden producir dafios ecoldgicos
irreparables y permanentes; entre eéstos: pérdida de habitats en ecosistemas,
desaparicion de especies de flora y fauna; pérdida de acervo genético (especies en
peligro de extincion), y migracion de contaminantes hacia los cuerpos de abastecimiento
de agua, lo que puede causar grandes riesgos a la salud humana. El efecto téxico de los
hidrocarburos y sus derivados sobre la microbiota puede ocasionar transferencias a
plantas que la soportan, y éstas a su vez, se transfieren por ingestibn a animales y

humanos, o bien de animales a humanos.

En México la explotacion, producciéon y distribucion de hidrocarburos y sus derivados,
constituye una de las actividades econdmicas mas importantes. Entre las industrias que
mas contaminan el agua, se encuentran 16 giros industriales entre los que destaca la

industria petroquimica, petrolera y quimica (INE, 1999).

La funcioén de la industria petroquimica, es transformar el gas natural y algunos derivados
del petréleo en materias primas, las cuales representan la base de diversas cadenas
productivas. Los productos petroquimicos, se dividen en ramas como: intermedios
(basicos y no basicos), fertilizantes nitrogenados, resinas sintéticas, fibras quimicas,
elastdmeros. Las productos petroquimicos basicos o primeros son: etano, metano,
pentano, propano, butanos, naftas y otros (incluye hexano y heptano). Los no basicos o
secundarios son: amoniaco, compuestos aromaticos (BTEX), dicloroetano, etileno,

metanol, éxido de etileno, paraxileno, propileno y otros.

Debido a la gama tan amplia de productos de la industria petroquimica, el agua residual

presenta caracteristicas variables como son:

e Alta concentracion de DQO

e Alto contenido de solidos disueltos totales

e Altarelacion DQO/DBO

e Compuestos inhibidores del tratamiento biolégico (COV y compuestos aromaticos)
e Contaminacion por metales pesados debido a los catalizadores utilizados en los

procesos
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De los agentes contaminadores emitidos por la industria petroguimica que son
comunmente encontrados en las aguas residuales algunos se clasifican como COV,
(compuestos organicos volatiles) y los otros como hidrocarburos aroméaticos que
constituyen un grupo de contaminantes considerado de estudio prioritario debido a sus
propiedades mutagénicas, toxicas y cancerigenas, que son considerados como
contaminantes prioritarios por la U.S.EPA, la Organizacién Mundial de la Salud (OMS) y la
Comunidad Economica Europea (CEE) (Menzie et al., 1992). La presencia de estos
compuestos en el agua puede crear un peligro para la salud humana y para el ambiente.

El tratamiento de las aguas residuales de las petroquimicas en el mundo ha sido un reto
por el alto grado de contaminantes presentes en el agua. En México el tratamiento de
estos efluentes tiene como finalidad cumplir con la normatividad existente. Sin embargo
las normas en nuestro pais no son suficientemente estrictas; teniendo una mayor atencion
en la remocion de carga organica biodegradable (DBOs), en tanto que parametros tales
como la DQO, el color, alcalinidad, conductividad, los compuestos organicos (COV y
compuestos aromaticos) de las plantas de tratamiento de aguas residuales se encuentran

sin legislar.

Los procesos actualmente empleados en las petroquimicas para la remocion de los
contaminantes varian de acuerdo a la complejidad de los compuestos presentes en las
aguas residuales, éstos compuestos se pueden remover mediante los siguientes

métodos:

. Mecéanicos. Son los mas sencillos de realizar y se utilizan Unicamente para la
eliminacién de particulas suspendidas, incluyendo operaciones de filtracion, separadores
APl y clarificacion.

. Fisicoquimicos. Se realizan por medio de flotacion, coagulacion y floculaciéon de
particulas finas suspendidas, asi como la extraccion con solventes y adsorcion.

. Térmicos. Son empleados cuando se tienen flujos o cantidades pequefias y
concentraciones altas, también se le conoce como incineracion.

. Quimicos. Estan basados en la formacion de productos menos téxicos, por medio
de reacciones de oxidacion, reduccion, condensacion y neutralizacion.

. Bioquimicos. Consisten en métodos de oxidacién bioldgica de la materia organica

e inorganica en presencia o ausencia de oxigeno (aerobio y anaerobio respectivamente),
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los cuales pueden ser lodos activados, lagunas aireadas mecanicamente, lagunas de

estabilizacion, filtros percoladores, sistemas anaerobios UASB, de contacto, etc.

Los compuestos organicos persistentes y téxicos que son dificiles de degradar
anaerobicamente, pueden ser facilmente biotrasformados a productos intermedios
mediante reacciones de reduccién. Algunos de estos productos resisten la mineralizacion
anaerobia, pero sirven como una fuente de carbono y energia para la degradacién aerobia
Una combinacion de las dos fases (anaerobio/aerobio) puede permitir una mas completa

biodegradacion de compuestos especificos.

En este trabajo se realizé la aplicacién de un sistema combinado anaerobio/aerobio de
lecho fluidizado para la remocién de compuestos monoaromaticos y HAP's y el
tratamiento de aguas residuales de una industria petroquimica con alta carga organica y
de compuestos aromaticos. Los compuestos modelos que se eligieron fueron benceno,
tolueno, m-p xileno y naftaleno los cuales fueron monitoreados con las eficiencias de
remocion de la DQOs y el COT, analizando la presencia de compuestos aromaticos en los

efluentes de los reactores una vez estabilizada la DQOs y el COT.

En el capitulo 1 del trabajo de tesis se presentan los antecedentes relacionados al
tratamiento anaerobio/aerobio, biodegradacién anaerobio y aerobia de compuestos
aromaticos y tecnologias utilizadas para su tratamiento, asi como la tecnologia de
reactores de lecho fluidizado y su aplicacion para el tratamiento de compuestos
xenobidticos y mecanismos y modelos para la remocion de compuestos toxicos. En el
capitulo 2 se presentan la justificacion, los objetivos y metas del presente trabajo. La
metodologia de la aclimatacion de la biomasa y el arranque del sistema combinado
anaerobio/aerobio de lecho fluidizado se encuentran en el capitulo 3 y por ultimo en el

capitulo 4 los resultados y las conclusiones obtenidas de la experimentacion.
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ANTECEDENTES



1.1. TRATAMIENTO COMBINADO ANAEROBIO/AEROBIO

Muchos compuestos requieren condiciones aerobias para ser mineralizados, mientras otras
necesitan condiciones anaerobias. En general varios compuestos tOxicos son sujetos a
ambas oxidaciones, anaerobios y aerobios (Dietz, 1980). La interaccion entre diferentes
poblaciones microbianas puede ser esencialmente utilizada para la biodegradacion de
compuestos toxicos y recalcitrantes. Los subproductos generados en el proceso anaerobio

requieren de un tratamiento final.

Muchos compuestos xenobidticos que son refractarios bajo condiciones aerobias, pueden ser
transformados anaerdbicamente. Los productos transformados y/o parcialmente degradados
pueden ser completamente mineralizados por microorganismos aerobios. Estos hechos
sugieren que los tratamientos anaerobios y aerobios son complementarios y que la
mineralizacion total de compuestos xenobidticos puede realizarse a través de una serie de
etapas reductivas y oxidativas por procesos combinados anaerobios/aerobios, en los que la
etapa anaerobia es un tratamiento primario para suministrar parcial 0o completamente

compuestos destoxificados para el pulimento aerobio (Zitomer y Speece, 1993).

Una combinacién de las dos fases (anaerobio/aerobio) puede permitir una mas completa
biodegradacion de compuestos especificos tales como los compuestos aromaticos, la cual
puede ser llevada en unidades separadas para remover compuestos organicos toxicos del
agua residual ya que en varios casos es la Unica forma de mineralizar a estos compuestos.
En un sistema combinado anaerobio/aerobio se utilizan dos reactores: el primero bajo
condiciones anaerobias y el segundo bajo condiciones aerobias por lo que las funciones de
las bacterias anaerobias y aerobias en las unidades separadas se complementan unas con

otras.

Este tipo de configuracion se ha utilizado principalmente en la biodegradacion de colorantes
azo y compuestos nitroaromaticos, sin embargo en varios casos no existen evidencias claras

de la mineralizaciéon de los compuestos reducidos (Melgoza, 2003).




Lacalle et al., (2001) utilizaron un sistema combinado anaerobio aerobio (UASB + UBAF)
para la remocion de materia organica y nitrdgeno en altas concentraciones procedente de un
agua residual industrial. El sistema consisti6 de un reactor anaerobio de flujo ascendente
(UASB, por sus siglas en inglés de Upflow Anaerobic Sludge Blanket) y un filtro biologico con
aeracion ascendente (UBAF, por sus siglas en inglés) conectados en serie. Los mejores
resultados observados fueron cuando los dos rectores operaron con TRH de 3.3 y 1.3 dias
con una relacion de recirculacion de 6.7. Bajo estas condiciones el sistema removio el 98%

de la materia orgénica y el 91% del nitrégeno total.

La biodegradacion de compuestos organoclorados de un efluente real industrial fueron
biodegradados en un sistema anaerobio/aerobio de lecho fluidizado (Fahmy et al., (1991). El
tiempo de retencién hidraulico en ambos reactores fueron mantenidos en 18 h con un TRH
del sistema de 36 h. El 2,4,6 triclorofenol fue primero convertido a 2,4 diclorofenol en el

reactor anaerobio. El diclorofenol fue completamente mineralizado en el reactor aerobio.

Otro estudio realizado por Polanco et al., (1994) utilizaron dos reactores de lecho fluidizado a
escala piloto para la remocién simultanea de la materia organica y nitrdgeno uno en
condiciones anaerobias y otro en condiciones aerobias. Los niveles de tratamiento
alcanzado utilizando esta configuracion fueron: DQOs>80%, DBOs>90%, N-NTK>80% y N-
Ntotal>70%.



1.2. COMPUESTOS AROMATICOS

Dentro de los compuestos organicos volatiles se encuentran los compuestos
monoaromaticos BTEX (benceno, tolueno, etilbenceno y los tres isomeros del xileno, orto,
para, meta) que son algunos de los compuestos organicos encontrados en el agua cuya
caracteristica comun son sus anillos de seis atomos de carbono que abarca una gran
cantidad de aplicaciones: disolventes en pinturas y barnices, productos de limpieza en la

industria textil y del metal, mondmeros para la produccién de plasticos, fibras, etc.

La toxicidad de los BTEX ha sido bien documentada y son relativamente moviles en sistemas
acuosos. Los BTEX son los productos petroguimicos secundarios y son compuestos que
afectan al medio ambiente, son altamente solubles en el agua, son toxicos, cancerigenos y

se pueden transportar muy bien en el ambiente (Dean, 1985).

La produccién de BTEX en México durante el periodo 2000-2003 fueron : benceno: 141,000
ton., tolueno 711,000 ton., etilbenceno 552,000 ton y xilenos totales 348,000 ton, con una
produccion anual de compuestos aromaticos y sus derivados de 2,773,000 toneladas (Pemex

petroquimica, 2000).

Otro grupo de compuestos aromaticos que se deben controlar por su estabilidad, toxicidad y
su potencial cancerigeno y mutagénicos son los hidrocarburos aromaticos piliciclicos
(HAP's).

La familia de los HAP’s es un grupo de hidrocarburos que consisten en moléculas que
contienen dos o0 mas anillos aromaticos de 6 carbonos fusionados. La mayoria de los HAP’s
contienen habitualmente anillos de benceno fusionados aunque hay que tener en cuenta la
existencia de HAP’s basados en estas estructuras que contienen grupos alquilo. Existen mas
de 100 grupos de HAP’s diferentes, estos hidrocarburos se consideran como compuestos
organicos persistentes por lo que pueden permanecer en el medioambiente durante largos
periodos de tiempo sin alterar sus propiedades toxicas. Algunos HAP gue se encuentran en

el ambiente con frecuencia son el antraceno, pireno, fluoreno y el naftaleno. Estos




compuestos son hidrofobicos, la baja solubilidad y su alto coeficiente de particion en el agua

contribuye su persistencia en el ambiente.

1.2.1. Degradacion anaerobia y aerobia de compuestos aromaticos

Durante los ultimos 15 afios el catabolismo microbiano de los compuestos aromaticos ha
alcanzado una atencién importante lo cual fue motivado inicialmente por el uso potencial de
los hidrocarburos del petréleo en todo el mundo. Existen varias rutas metabdlicas en la que
los compuestos aromaticos pueden ser degradados biolégicamente a productos menos

toxicos en un medio anaerobio y aerobio.

1.2.1.1. Biodegradacion anaerobia de compuestos aromaticos

Ha existido un gran interés en entender el destino y el transporte de estos compuestos
aromaticos en ambientes anaerobios. Aunque existe una informacion amplia en la
biotransformacion aerobia de estos compuestos (Cerneglia, 1984; Bossert y Bartha, 1986;
Bryniock et al., 1990; Atlas y Bartha, 1992; Carmichel y Pfaender, 1993 y Wilson y Jones,
1993) se conoce poca informacion acerca de la biotransformacion anaerobia de estos
contaminantes, particularmente en el contexto de la contaminacién de aguas residuales y

aguas subterraneas.

Muchas bacterias encontradas son capaces de reducir uno 0 mas compuestos aromaticos en
ausencia del oxigeno. Varios de estos compuestos son inicialmente activados a través de
rutas metabdlicas que finalmente producen benzoato o benzoyl-CoA como comun
intermediario (Harwood and Gibson, 1997; Zengler et al., 1999). El Benzoyl-CoA experimenta
una nueva reduccion del anillo catalizado por la enzima reductasa Benzoyl-CoA acoplada a
la hidrélisis del ATP entes del rompimiento del anillo. Clark y Fina (1952), citado por Taylor et
al., 1970) confirmaron que el acido aromatico, el benzoato, fue mineralizado por
microorganismos anaerobios a CO,,CH, y H,0.

La ligasa CoA, oxireductasa y descarboxilasa son algunas enzimas involucradas en la
transformacion anaerobia de los compuestos aromaticos. La carboxilacion, hidroxilacién

reductiva, deshidrogenacion , diamitacion, deshalogenacién reductiva, la oxidacion de grupos
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carboximetilos, transhidroxilacion y descarboxilacion son discutidos como posibles
reacciones metabolicas periféricas que ocurren durante los procesos de transformacion

anaerobia en la degradacion de los compuestos arométicos (Karthikeyan y Bhandari, 2001).

El benceno se mineraliza completamente bajo condiciones de sulfato-reduccién (Reinhard et
al.,, 1997) o metanogénesis (Edwards and Grbic-Galic, 1994) y es recalcitrante bajo
condiciones de desnitrificacion. La ruta metabdlica de la degradacion del benceno en
condiciones anaerobias es actualmente desconocida, pero varias posibilidades existen como
reacciones de carboxilacion, hidroxilacion o reduccion del anillo con una subsecuente
transformacion al intermediario central benzoyl-CoA y el rompimiento del anillo y la oxidacién
a CO; (figura 1.1).

o} OH\

Carboxilacion

Benzoato

O S
~
CHa CoA
Metilacion
Benceno Tolueno Benzoyl CoA
OH

Hidroxilacion

Fenol j

Figura 1.1. Degradacién anaerobia del benceno

En la figura 1.2 se muestra que el tolueno y el etilbenceno tienen un intermediario comun de

biodegradacion que es el benzoyl-CoA y es el mas comun intermediario central de




metabolismo aromatico anaerobio, el anillo aromatico del benzoyl-CoA es reducido y

eventualmente transformado a Acetil CoA (Heider y Fuchs,1997).

Fumarato
[ 2 O S
) ~CoA
Tolueno Benzylsuccianato
> ):> —_— CO,

Benzoyl CoA
éHg é

Etilbenceno 1-feniletanol

Figura 1.2. Degradacién anaerobia del tolueno y etilbenceno

La degradacion del tolueno es el mecanismo mas conocido. El tolueno puede ser degradado
en presencia de NOs, Mn (IV), Fe (lll), SO4% y CO, como aceptor final de electrones.
Recientemente se demostr6 que el tolueno en condiciones anaerobias que puede ser
degradado en presencia de sustancias humicas (Cervantes et al., 2001) o sustancias
cloradas tales como el clorato y el perclorato. Geobacter metallireducens CS-15, fue el primer
organismo capaz de degradar el tolueno en condiciones anaerobias, logrando reducirlo

completamente a CO..

Otras especies Geobacter tales como G. gibicium pueden también reducir el tolueno a COa,.
Varias especies de Azoarcus y Thaurea son del género de Pseudomonas las cuales pueden

biodegradar el tolueno.




Solo 3 organismos son capaces de metabolizar al etilbenceno. Estos organismos son cepas
EbN1, PbN1 y EB1 que son bacterias anaerobias facultativas de la especie Thaurea en
presencia de la reduccion del NO3. En general el etilbenceno es completamente reducido a
CO;, por estas cepas (Rabus y Wddel, 1995)

La activacidon del etilbenceno en presencia del NO3 como aceptor final de electrones es
afectado a través de una reaccion de deshidrogenacién en el grupo metileno en la cadena de
etil para formar 1-feniletanol. Estudios indican que el grupo hidroxil del 1-feniletanol formado

en la deshidrogenacion inicial es derivado del agua (Ball et al., 1996; Rabus y Heider, 1998)).

La biodegradacion anaerobia de los tres isomeros del xileno ha sido estudiada bajo
condiciones de sulfato-reduccién y desnitrificacion. Varios estudios demostraron que la
degradacion del p-xileno es reducida completamente en cultivos no puros. En contraste,
varios organismos pueden completamente reducir el m-xileno en presencia del NOs'". Varias
especies como Azoarcus 0 Thaurea que son capaces de degradar el tolueno son
alternativamente capaces de biodegradar los xilenos en condiciones anaerobias.

La reaccion inicial de la degradacion de los xilenos es similar a la degradacién del tolueno en
presencia del NOs’, que involucra la adicion de fumarato dentro de uno de los grupos metil
para formar 3-metilbenzylsuccianato y 2-metilbenzylsuccianato el cual es subsecuentemente
reducido a 3-metilbenzoato y 2-metilbenzoato (Krieger, 1999). En la figura 1.3 se muestra la

ruta de degradacion del m-xileno y o-xileno

Vogel y Grbic-Galic (1986) argumentaron que la transformacion del benceno y tolueno a CO,
y CH,4 fue generado por una reaccién de hidroxilacion; el fenol, cresol y benzoato fueron

identificados como intermediarios del benceno y tolueno.



Fumarato
CH, CH, CH,
m-xileno 3-metilbenzylsuccianato 3-metilbenzoato
(0]
CHs Fumarato
o-xileno 2-metilbenzoato

2-metilbenzylsuccianato
Figura 1.3. Degradacién anaerobia de los xilenos (Krieger, 1999).

En un estudio realizado por Pefia-Calva et al.,, (2004) se observaron los efectos de la
desnitrificacion sobre la degradacion de una mezcla de compuestos aromaticos (benceno 7
mg/L, tolueno 20 mg/L y xileno 23 mg/L) utilizando un in6culo estabilizado en estado de
desnitrificacion con un tiempo de retencién (TRH) de 24 h. Bajo condiciones anaerobias el
tolueno fue el primero que se oxidé y el nitrato fue reducido a HCO3' (alcalinidad) seguida de
una formacion de N,. La eficiencia de degradacion del tolueno fue del 100% y del NO3 del
36%. El segundo compuesto degradado fue el m-xileno con una degradacion cerca del 55%;
con una produccion del ion HCOg3. Aproximadamente el 95% del xileno consumido fue

reducido a un intermediario. El benceno no fue consumido por la desnitrificacion.

La biodegradacion anaerobia de BTEX usando Mn(lV) y Fe(lll) como aceptor final de
electrones es descrita por Villatoro et al., (2003), como una alternativa para la
biodegradacion de estos compuestos. La concentracion utilizada de benceno, tolueno,
etilbencneo y m-p-xilenos fueron de 64.0, 54.0 47.0 y 47.0 ymol/L respectivamente. Todos
los BTEX fueron degradados por arriba del 98% bajo condiciones de reduccion utilizando el
Mn(1V), donde el benceno fue degradado a una velocidad de 0.8 ymol L™*d?, el o-xileno fue
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degradado a una velocidad lenta de 0.17 pmol L*d™. La velocidad de degradacién del
tolueno fue casi tres veces mas rapida en comparacion con los otros compuestos. Bajo
condiciones de reduccion utilizando Fe(lll) la degradacion de los BTEX fue mas lenta, por lo
gue concluyeron que los BTEX son rapidamente degradados bajo condiciones de reduccién
utilizando Mn(lV) como aceptor final de electrones. Este es el primer reporte de la
biodegradacion de benceno utilizando Mn(lV) como aceptor final de electrones en

condiciones anaerobias.

Los HAP’s pueden ser reducidos por hidrogenacion, hidroxilacion, deshidrogenacion seguido
por un rompimiento del anillo y oxidacion a CO, y H,O. La carboxilacién se ha propuesto
como el paso inicial en la biotransformacion de los HAP’s bajo condiciones de sulfato-
reduccién por otros investigadores (Meckentock et al., 2000; Zhang y Young, 1997). Sin
embargo Bedessem et al., (1997), propuso que la hidroxilacion es el paso inicial en la
transformacion del naftaleno bajo estas condiciones. En la siguiente figura 1.4 se observa la

mineralizacion del naftaleno bajo condiciones anaerobias

£0;
COOH

Acido 2- Naftoico

Figura 1.4. Degradacién anaerobia del naftaleno (HAP’s) (Bedessem et al., 1997),

1.2.1.2. Biodegradacion aerobia de compuestos aromaticos

Se ha demostrado que los BTEX y HAP’s son degradados completamente bajo condiciones
aerobias y mineralizados a CO, y a H,O en donde el aceptor final de electrones es el O,
(Oh, et al.,, 1994). El benceno es degradado a 3-metilcatecol, el cual es un producto
intermediario, lo mismo pasa con el etilbenceno y el naftaleno. Los xilenos son

metabolizados a 3-metilcatecol. En la figura 1.5 se muestra que los anillos arométicos son

10




sustituidos a catecol por una dioxigenasa generando como productos intermediarios el

pirGvato y aceltaldehido, lo cuales son incorporados rapidamente al ciclo tricarboxilico.

OH\
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CHj,

3-metilcatecol

CH;
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—_—
; OH
CHs
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CH3 3-metilcatecol
., OH
dioxigenasa HsC
— = "o, =0
OH o} HO
Etilbenceno CH3 .
Acetaldehido Pirtvato

3-metilcatecol

CHj
i OH
CHs ; OH
m-xileno CHs
3-metilcatecol

— L

monocatecol }

Naftaleno
Figura 1.5. Degradacion aerobia de compuestos aromaticos

La disponibilidad de tener oxigeno disuelto es un factor importante en la degradacion de los

compuestos aromaticos (Barker y Patrick, 1985).
Se reportd que soélo el 0.5% de un grupo de organismos pueden usar al benceno como una

fuente de carbono (Jones et al., 1989). Existen organismos en el agua que pueden degradar

al benceno; sin embargo, la aparicion de nucleos aromaticos son resistentes al ataque
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microbiano. Pseudomonas rhodochrous y P. aeruginosa son capaces de metabolizar al

benceno a catecol y a acido cis,cis-muconico (Hou, 1982).

El tolueno puede experimentar 2 tipos de reacciones (1) La hidroxilacién inmediata en el
nacleo aromatico seguida por el rompimiento del anillo o (2) La oxidacion del grupo metil
seguida por la hidroxilacién y el rompimiento del anillo (Fewson, 1981). Pseudomonas
aeruginosa pueden oxidar al tolueno (Hou, 1982). El tolueno puede ser convertido a 3-
metilcatecol por Pseudomonas sp. y Achromobacter sp. (Claus y Walter, 1964). El tolueno es
también biotransformado por otras especies de Pseudomonas (ej. P. mildenberger) y
Achromobacter. Bacterias como P. putida pueden utilizar al tolueno como una fuente de

carbono.

Los tres isomeros del xileno pueden ser utilizados por las bacterias aerobias como fuentes de
carbono y energia. Pseudomonas putida puede oxidar directamente el anillo aromatico del p-
m xileno (Hou, 1982). La oxidacion del o-xileno a o-tolueno fue demostrada con Nocardia sp.
solo con la técnica de co-oxidacién. Pseudomonas sp. son capaces de crecer con p-xileno en

presencia del tolueno (Chiang et al., 1989).

El hongo Phanerochaete chrysosporium pueden degradar al benceno, tolueno, etilbenceno y

a los tres isomeros del xileno.

Las etapas iniciales de la oxidacion de los HAP’s es similar a la de los compuestos
monoaromaticos (Cerniglia, 1984). El naftaleno en presencia del oxigeno y la coenzima
NADH es oxidado por la incorporacién de ambos atomos de oxigeno molecular en los
nucleos aromaticos para formar dihidrodiol 1,2 dihidroxinaftaleno. La oxidacién del dihidrodiol
1,2 dihidroxinaftaleno permite la formacion del catecol. Las bacterias comunmente asociadas
con la degradaciéon del naftaleno son Pseudomonas putidafluorescentes, Pseudomonas sp.
(Stainer et al., 1986, y Jeffrey et al., 1975) y Aeromonas sp.(Cerniglia, 1984). Las algas
procariores y eucariotes también pueden hidroxilar compuestos aromaticos tales como el

naftaleno.

Las reacciones bioldgicas para la degradacién de compuestos aromaticos son reacciones de
oxido-reduccion (redox). El oxigeno es el aceptador final de electrones para el metabolismo
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aerobio mientras que el nitrato, el sulfato y el dioxido de carbono sirven como aceptores

finales de electrones en el metabolismo anaerobio.

El potencial redox permite, de manera indirecta, mostrar hacia donde se desplaza el
equilibrio en las reacciones de oxido/reduccion. Valores positivos de redox muestran una
oxidacion de materia organica a CO, en un medio aerobio y valores negativos son originados

por su reduccion en un ambiente anaerobio.

En la tabla 1.1 se muestran los aceptores finales de electrones, el tipo de metabolismo y los

potenciales redox tanto para el benceno, tolueno, etlibenceno, xileno y naftaleno.

Tabla 1.1. Potenciales redox en la degradacion anaerobia y aerobia de compuestos

aromaticos
Aceptor final de Tipo de Pc;te%nocxlal
electrones metabolismo
(mV)
Oxigeno Aerobio >30
Sulfato Anaerobio -220
Dioxido de Anaerobio -240
carbono

1.2.2. Tecnologias aplicadas para la degradacion de compuestos aromaticos

La investigacion para la remocién de compuestos organicos toxicos es la linea que se
desarrolla tanto para el tratamiento del agua potable y residual asi como también para la
biorremediacion de suelos, acuiferos y el aire. EIl objetivo es incrementar la eficiencia de
remocion de estos compuestos, seleccionar sistemas de tratamiento mas eficientes,
descubrir nuevas rutas metabdlicas, desarrollar microorganismos genéticamente modificados
en el caso de utilizar procesos bioquimicos; y utilizar oxidantes quimicos mas efectivos para
aquellos compuestos que resultan ser recalcitrantes por procesos biol6gicos.

En lo que respecta a la eliminacion de los compuestos aromaticos principalmente BTEX,
existen algunos procesos de tratamiento actualmente utilizados, dentro de los que podemos

mencionar la adsorcién con carbon activado, stripping, el bioventeo y la degradacion por
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microorganismos. Algunos estudios sobre el avance de los procesos biologicos para la

remocion de estos compuestos se presentan a continuacion.

Para degradar hidrocarburos aromaticos policiclicos, benceno, tolueno, etilbenceno, xileno y
fenoles presentes en las aguas residuales, los biorreactores de flujo por goteo son menos
efectivos que los de flujo ascendente. Los de biodiscos, no suelen emplearse y, al ser
comparados con los de flujo ascendente, mostraron una menor eficiencia para remover

hidrocarburos arométicos y fenoles (Van der Hoek et al., 1989).

Cattony et al., (2004) realizaron un estudio sobre la remocion del benceno y tolueno en
presencia de sulfato utilizando un reactor anaerobio con biomasa inmovilizada y flujo
horizontal (HAIBR) operando con un TRH de 12 h. Se montaron 2 reactores HAIBR que
utilizaron al SO, como aceptor final de electrones a una concentracion de 500 mg/L, las
concentraciones iniciales del tolueno y benceno fueron de 5 mg/L. Los resultados obtenidos
fueron una alta velocidad de eficiencia de remocion (>90%) para el tolueno, benceno, DQO y
SO,.

En otro caso, Chinalia et al., (2004), utilizaron un HAIBR empacado con hule espuma de
poliuretano para el tratamiento de aguas residuales con presencia de BTEX. El reactor fue
inoculado con lodos provenientes de un reactor anaerobio de flujo ascendente (UASB)
previamente aclimatada trabajando con un TRH de 20 h. Estabilizado el reactor, el TRH
operd con 12 h mostrando altas eficiencias de remocion de BTEX y de la materia organica.
La composicion de BTEX en el influente fue de 60.88 mg/L (benceno 21.67 mg/L, tolueno
28.33 mg/L, m-xileno de 10.89 mg/L) con una DQO de 4317 mg/L La eficiencia de remocién
de los BTEX en el HAIBR fue del orden del 92% y de la DQO del 98.3%.

Ribeiro et al., (2004) observaron la degradacion del benceno en un reactor anaerobio en
secuencia batch (SBR, por sus siglas en inglés), donde la biomasa fue soportada en hule
espuma de poliuretano. El reactor fue alimentado con una mezcla de etanol (co-sustrato),
benceno y una solucion salina operado en ciclos de 24 h. El indculo fue obtenido de un
reactor AUSB provenientes del tratamiento de aguas residuales de mataderos. El sistema se

operd durante 60 dias (60 ciclos) considerando un periodo de aclimatacién de 35 dias. El
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sistema presentd una eficiencia de remocion de la materia organica cerca del 95% y una

remocion del benceno de 67%.

de Nardi et al., (2002) utilizaron un reactor de lecho empacado (HAIBR) en condiciones
anaerobias para la degradacion de BTEX operado con un TRH de 13.5 h. El reactor fue
empacado con hule espuma de poliuretano para la inmovilizacion de la biomasa. El sistema
fue alimentado con una concnetracién de BTEX de 37 mg/L e inoculado con una mezcla de
lodos tomadas de reactores UASB provenientes del tratamiento de aguas residuales de la
industria papelera, domestica y de mataderos. Los resultados obtenidos en el experimento

mostraron casi una completa mineralizacion de los BTEX.

Se estudio la biodegradacion de MTBE (metil-terbutil-eter) y BTEX en un reactor aerobio de
lecho fluidizado. El RLF fue empacado con CAG. La columna se inocul6 con una mezcla de
lodos aclimatada al MTBE. Se demostré que el MTBE y los BTEX fueron removidos del
sistema en un 99% operados con tiempos de retencibn de 8.3 y 5.2 h empleando
concentraciones de MTBE de 7.8 mg/L y de BTEX de 6.68 mg/L en el influente del reactor
(Pruden et al., 2003).

Acuna-Askar et al., (2003), estudiaron la capacidad de la biomasa para remover altas
concentraciones de gasolina y BTEX en condiciones aerobias usando reactores en
secuencia batch con tiempos de retencion de 48 y 72 h. Observaron que para
concentraciones de 400 mg BTEXIL, los reactores fueron capaces de remover el 99% del
etilbenceno, seguido por el tolueno con una remocién del 57-69% y o-xileno de 35-41%; el
benceno fue el compuesto mas recalcitrante con una remocién del 16-23%. En otros
reactores la biomasa aclimatada a los BTEX con concentraciones de 1,200 mg/L fueron
capaces de remover el tolueno y el etilbenceno con una eficiencia de remocion del 99%, el
benceno con una remocion del 99% y el o-xileno fue el mas lento en remover con una
eficiencia de remocion del 92 al 94%. Concluyendo que a altas concentraciones de BTEX,

existe una alta eficiencia de remocion de estos compuestos.
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1.3. REACTORES DE LECHO FLUIDIZADO (RLF)

Los reactores biologicos de lecho fluidizado se han usado para el tratamiento de aguas
residuales desde los afios 1970’s. Estos reactores ofrecen ventajas sobre los proceso
convencionales tales como lodos activados y biofiltros. Una importante caracteristica de
estos sistemas es su posibilidad de mantener una alta concentracion de biomasa que resulta
en volumenes de los reactores mas pequefio. De lo anterior posiblemente estéa relacionada a
gue la biomasa en el reactor de lecho fluidizado es adherida a la superficie del material de
soporte. Desde que la biomasa forma una biopelicula en el soporte, los coeficientes de
transferencia de masa llegan a ser mucho mas importantes que un reactor de biomasa
suspendida. Ademas, como una Unica consecuencia de la fluidizacion del lecho y el
crecimiento de la biomasa afecta directamente y significativamente la hidrodinamica del
reactor. La biopelicula desarrollada provoca cambios en el tamafio de la particula, densidad y
coeficiente de arrastre hidraulico (Hermanowicz y Ganczarczyk, 1983). Como resultado la
porosidad y la altura del lecho fluidizado también cambia (Andrews, 1986). La altura del lecho
fluidizado es uno de los pocos parametros de operacion que pueden ser controlados,
relacionados al desarrollo de la biopelicula, mientras que el funcionamiento e hidrodinamica
del reactor son muy importantes para el disefio y operacién de los reactores de lecho
fluidizado.

La tecnologia de lecho fluidizado ofrece diversas ventajas comparadas con otros procesos

biolégicos para el tratamiento de aguas residuales.

1) Alta concentracion de biomasa adherida a un soporte denso (CAG, arcillas, arenas,
zeolitas)

2) Tiempos de retencion hidraulico muy cortos

3) Area superficial grande para que la biomasa se adhiera al soporte

4) Dilucion inicial del influente con el efluente, el cual produce alcalinidad en el reactor;
se reduce la concentracion de los sustratos y contribuye a reducir los picos de

contaminantes
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5) Altas propiedades de transferencia de masa, gradientes de concentracion bajas
alrededor de las particulas, lo cual hace posible el tratamiento de contaminantes en
bajas concentraciones

6) Habilidad para el control y para obtener un espesor éptimo de la biopelicula

7) La biomasa en el soporte puede estar adaptada a una aplicacion especifica para

aumentar su funcionamiento

La tecnologia de lecho fluidizado, sin embargo, es aplicada con éxito en otros procesos
biotecnoldgicos, tales como la nitrificacion (Cooper y Wiliams, 1990), desnitrificacion
(MacDonald, 1989) y en el tratamiento aerobio de aguas residuales municipales (Sutton y
Misra, 1994).

Cuando un aumento del flujo del liquido pasa a través de un soporte inerte, primero el lecho
se expande y después las particulas son suspendidas moviendose libremente con respecto a
las otras; entonces se dice que el lecho esta fluidizado.

Después de pasar el flujo por el lecho, lo cual provoca la fluidizacion, dos diferentes tipos de

comportamientos ocurren.

- Ellecho fluidizado aumenta la distancia entre particulas, vy,

- El exceso de flujo pasa a través del lecho formando burbujas

Estos dos tipos de fluidizacion son conocidos como particulado y agregativo,

respectivamente.

El lecho funciona como un fluido, obteniendo una nueva serie de propiedades fisicas
(densidad, viscosidad) y leyes hidrostaticas e hidrodinamicas de los fluidos y si agregamos la
mejor caracteristica de los reactores de lecho fluidizado que es la transferencia de masa,
encontramos algunas de las razones para el uso de esta tecnologia en el tratamiento
biol6gico de aguas residuales municipales e industriales.

Para obtener un lecho fluidizado, un aumento del flujo del liquido se aplica a través de un
lecho sedimentado de particulas, las cuales forman un lecho fijo. Durante el incremento del
flujo, el lecho comienza a fluidizarse, en este momento, todas las ecuaciones que se aplican

para un lecho fijo pueden describir el proceso. Si el flujo aumenta, ocurre una transicion y las
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particulas del fluido comienzan a suspenderse en el liquido ascendente separandose de las
otras particulas, este momento, las leyes de lecho fijo son seguidas todavia. Si el flujo se
sigue aumentando, las particulas estan mas separadas unas de otras su comportamiento
hidrodinAmico es parecido al comportamiento de las particulas floculentas (sedimentacion
tipo 2). El limite de este fendmeno es llamado transporte del fluido, donde las particulas

forman parte del flujo del liquido.

1.3.1. Consideraciones de disefio en un reactor de lecho fluidizado

1.3.1.1. Grado de fluidizacién del lecho. Hidrodindmica de la fluidizacién

La variable caracteristica de un sistema de lecho fluidizado sélido-liquido es la velocidad del
flujo axial (velocidad superficial) necesaria para alcanzar un 30-300% de fluidizacion del
lecho. Esta consideracion tiene que estar dada por el hecho de que las particulas sdlidas
estan cubiertas por una biopelicula, la cual, a una alta velocidad axial puede desprenderse la
biopelicula adherida al soporte por desgaste, pero a muy bajas velocidades se pueden
producir adherencia entre las mismas particulas provocando una menor transferencia de

masa en el lecho.

1.3.1.2. Material de soporte

Uno de los aspectos importantes del disefio de los reactores de lecho fluidizado es el
material de soporte. La arena y otros materiales de alta densidad tienen una capacidad de
adsorcion relativamente bajas, mientras que la arcilla, el tezontle y el CAG muestran un
poder de adsorcion muy alto. La seleccién de un material de soporte adecuado tiene que
considerar varios aspectos, ademas de las relacionadas con la fluidizacién. Otras
consideraciones deben hacerse con el costo del material, las propiedades fisicas y quimicas.
Las caracteristicas fisicas del material de soporte que deben ser consideradas para el disefio
de un reactor de lecho fluidizado son: el tamafio, forma, densidad de la particula, resistencia,

rugosidad y area superficial.
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1.3.1.3. Recirculacién

En los reactores de lecho fluidizado el efluente es usualmente recirculado para incrementar la
velocidad axial necesaria para alcanzar la fluidizacion del lecho y la relaciébn usada para

alcanzar valores altos.
1.3.1.4. Produccion de biomasa y lodo residual

Uno de los principales problemas encontrados en esta tecnologia es el crecimiento de
biomasa en el soporte y su control. Debido a la gran fuerza de arrastre generada entre el
liquido y la particula, es posible que una gran cantidad de biomasa adherida al soporte se
pierda en el efluente del reactor. Esto disminuye la eficiencia del proceso e incluso algunas
veces puede desestabilizar su operacion a causa del lavado. Algunos reactores de lecho
fluidizado incluyen un sedimentador secundario que separa la biomasa desprendida dentro
del reactor, otros sistemas recirculan la biomasa como Unico medio para mantener el control

total de las condiciones de fluidizacion.
1.3.1.5. Concentracién de soélidos en el influente

Debido a la recirculacion y a las excelentes condiciones de transferencia de masa de estos
reactores, permiten una gran aplicacion en el tratamiento de aguas residuales (Polanco y
Diez, 1987). El ingreso de una cierta cantidad de sélidos dentro del reactor no afecta la
eficiencia del proceso. Usualmente los sélidos no adheridos promueven la formaciéon de lodo
granular o incluso su degradacién, pero cuando estos se incrementan afectan

desfavorablemente la hidrodinamica de fluidizacion del lecho.

1.3.1.6. Carga orgéanica

Las cargas organicas aplicadas en los reactores de lecho fluidizado a escala laboratorio se
ha variado entre valores de 1 hasta 180 kg DQO/m*-d y a escala real son operados con

cargas de 30 a 60 kg DQO/m*-d (Marin et al., 1999). Es frecuente encontrar valores

diferentes de carga organica ya que algunos autores usan como criterio de calculo el
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volumen total del reactor y otros el volumen del lecho fluidizado, por lo que los resultados no

son comparables.

1.3.2. Estrategia de disefio en los reactores de lecho fluidizado

Segun Marin et al., (1999), los pasos recomendados para el disefio de un reactor de lecho

fluidizado son:

- Seleccionar el material de soporte y su tamafo

- Seleccionar la fluidizacion del lecho y calcular la velocidad de flujo axial a través del
lecho

- Calcular el tamafio del lecho (diametro y altura)

- Evaluar los efectos del crecimiento de la biopelicula

- En el caso de un reactor anaerobio incorporar un dispositivo de liberacién del biogas.

En los pasos del 1 al 3, los procedimientos standard de disefio de reactores bioldgicos
convencionales se siguen. Para incorporar el efecto del crecimiento de la biopelicula tienen
gue realizarse a nivel laboratorio o planta piloto. Esto se tiene que complementar con la

determinacién del TRH necesario para la remocion de los contaminantes.

1.3.3. Aplicaciones de los reactores de lecho fluidizado para el tratamiento de

compuestos toxicos y recalcitrantes

Se ha reportado que la utilidad de esta tecnologia para el tratamiento de agua residuales con
presencia de sustancias toxicas puede ser una alternativa para el tratamiento de este tipo de
aguas (Wen-Chin Yang, 1999).

Los reactores de lecho fluidizado son ampliamente utilizados para descontaminar agua
subterranea (Ahmadvand et al., 1995; Shim y Yang, 1999), incluso a bajas temperaturas
(Jarvinen et al., 1994; Puhakka y Melin, 1998); siendo especialmente utilizados aquellos que
contienen carbén activado como material de soporte. El carbon activado tiene la ventaja de

permitir un rapido establecimiento y crecimiento microbiano por la adsorcion del
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contaminante en el carbdén activado granular (Edwards et al., 1994, Sutton y Mishra, 1994;
Webster et al., 1997).

Puhakka et al., (1995) emplearon un RLF para la biorremediacion de aguas subterrdneas con
presencia de clorofenol en condiciones aerobias. El agua residual utilizada contenia 2,3,4,6-
tetraclorofenol, 2,4,6-triclorofenol y pentaclorofenol con una concentracion total de clorofenol
de 45 a 55 mg/L. El reactor fue inoculado con biomasa de un proceso de lodos activados
aclimatada previamente al clorofenol. El proceso utilizé carbon activado como soporte
demostrando una mineralizacion del clorofenol del 99.9% con tiempos de retencidon menores
de 1 h.

Edwards et al., (1994) reportaron que los RLF puede presentarse como una tecnologia
prometedora para muchas industrias quimicas en el tratamiento de las aguas residuales.
Estos autores evaluaron la capacidad que tiene un RLF en condiciones aerobias para el
tratamiento de aguas residuales de la industria quimica con presencia de p-nitrofenol (486-
1860 mg/L), anilina (504-1920 mg/L) y metiletilcetona (385-1230 mg/L) con altas
concentraciones de materia organica (DQO de 3624-17,086 mg/L) operando con TRH de
2.32 y 2.78 d. Los resultados obtenidos mostraron un eficiencia de remocién de la DQO de

95% y de 99.9 % de los compuestos presentes en el agua residual.

Un estudio realizado por Martinez et al., (2004) utilizaron un RLF para la remocién del 1,2
dicloroetano (1,2 DCE). Después de 4 meses de aclimatacion de la biomasa al 1,2 DCE esta
fue inoculada al RLF el cual fue empacado con carbén activado granular. El agua residual
utilizada en la alimentacion del reactor provenia de una descarga con altas concentraciones
de 1,2 DCE presentando un rango de concentracién de 12,000 a 65,700 ug/L. Las eficiencias
de remocién observadas una vez estabilizado el RLF fueron: DBOs = 93%, DQO = 87% y
COT del 97%. Se observo una remocion del 1,2 DCE del 99% utilizando 3 TRH diferentes
(10, 30 y 60 min). Los resultados obtenidos indicaron que el RLF en condiciones aerobias es
capaz de remover altas concentraciones de 1,2 DCE.

Saravanane et al., (2004) utilizaron un RLF en condiciones anaerobias empacado con carbdn

activado para el tratamiento de las aguas residuales de una industria farmacéutica con
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concentraciones de DQO entre 12,000 y 15,000 mg/L. Los resultados obtenidos demostraron

una eficiencia de remocién de la DQO del 70 al 80% operando con un TRH de 0.37 d.

En otro estudio realizado por Garibay et al., (2004) concluyeron que el RLF puede ser una
opcion para el tratamiento de aguas residuales con presencia de compuestos xenobioticos.
Utilizaron un RLF bajo condiciones metanogénicas y condiciones metanogénicas
parcialmente aireados con un tiempo de retencion de 24 h para la remocion de fenoles y del
2,4,6 triclorofenol (2,4,6 TCF) empacado con carbon activado granular. El agua residual
contenia 80 mg/L de TCF y 20 mg/L de fenol. EI RLF presenté una remocion del fenol y 2,4,6
TCF del 100%.

Moteleb et al., (2001) evaluaron un RLF empacado con carbon activado granular para la
degradacion anaerobia del 2,4,6 trinitrotolueno (TNT). Los resultados demostraron que el
TNT con una concentracion 95 mg/L fue reducido en varios componentes principalmente
2,4,6 triaminotolueno (TAT), 2,4 diamino-nitrotolueno (DANT), 2,6 diamino-4-nitrotolueno, 2
amino-4,6 dinitrotolueno (ADT) y 4 amino-2,6 dinitrotolueno mostrando que el RLF puede ser
un proceso efectivo para la transformacién completa de TNT a TAT trabajando con un tiempo
de retencion de 1.5 d. La biodegradacion del MTBE fue evaluada en un reactor de lecho
fluidizado en condiciones aerobias a escala laboratorio por Vainberg et al., (2002) empleando
como medio de soporte CAG. EIl reactor fue capaz de remover este contaminante con un
TRH de 75 min con una carga orgéanica de 0.1 kg COT/m®d. Las concentraciones
encontradas de MTBE en el efluente del RAELF fueron de 25 ug/L.

Por otra parte Wilson et al., (1997) desarrollaron un sistema secuencial anaerobio/aerobio de
lecho fluidizado empacados con carbén activado granular para la biodegradacion del
pentaclorofenol (PCF) contenido en las descargas de aguas residuales industriales con
concentraciones de 100 y 200 mg/L. Se demostré que en la etapa anaerobia el PCF fue
reducido por arriba del 99% a monoclorofenol (MCF) con un tiempo de retencion de 18.6 h.
La adicion de una etapa aerobia complet6 la mineralizacibn de los productos
biotransformados (MCF) de la etapa anaerobia operando con un TRH de 2.3 h. Ademas
Khodadoust et al., (1997) reportd eficiencias de remocion del pentaclorofenol del 99%

operando un RLF con carbdn activado granular en condiciones anaerobias.
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1.4. MECANISMOS Y MODELOS PARA LA REMOCION DE COMPUESTOS
ORGANICOS TOXICOS

1.4.1. Mecanismos

La modelacion de los procesos que se utilizan en la remocion de compuestos organicos
toxicos considera mecanismos tales como la desorcion, la adsorcion y la biodegradacion.

Cada mecanismo tiene sus propios parametros especificos dentro del proceso.

Dentro de un proceso biolégico ademas de la biodegradacion, se dan en forma simultanea
los mecanismos anteriormente mencionados. Los estudios e investigaciones han tratado de

estimar la importancia de los diferentes mecanismos.

1.4.1.1. Sorcion

La sorcibn no se considera un mecanismo primario para la remocion de compuestos
organicos. Estudios realizados por Kincannon et al.,, (1983) mostraron que muchos

compuestos organicos volatiles y semi-volatiles no se removieron por este mecanismo.

1.4.1.2. Desorcién con aire o volatilizaciéon

Los compuestos organicos volatiles pueden perderse o escapar al aire en los procesos de
tratamiento biolégico. Dependiendo de los compuestos organicos volatiles que se
consideren, los dos mecanismos pueden ocurrir. La biodegradacion y la desorcién con aire.
La pérdida de los compuestos organicos volatiles en sistemas de aeracion con difusion ha
sido estudiada y se han desarrollado modelos que describen este fenébmeno (By et al., 1998).

El tipo de sistemas de aeracién influye considerablemente en la pérdida o desorcién con aire.
En términos generales, la desorcion con aire ocasionada por aeradores superficiales es
mucho mas elevada que la observada con aeracion con difusores, en un sistema con las

mismas condiciones de operacion. En aeracion con difusion menos del 10% de los
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compuestos organicos se perdieron por desorcion incluyendo compuestos aromaticos. Con
aeracion superficial la pérdida fue superior al 10%.

Otros factores que influyen en la pérdida por desorcién son las constantes de la ley de Henry,
la biodegradabilidad y la concentracion inicial de las sustancias organicas.

Estudios sobre desorcién de compuestos organicos en sistemas batch y continuo realizados
por Kincannon et al., (1983) mostraron que los compuestos aromaticos se removieron por

una combinacién de desorcion-biodegradacion.

1.4.1.3. Biodegradacion

La mayoria de los compuestos organicos toxicos son biodegradables, aunque algunos se
degradan lentamente. La biodegradacion se efectuara mas facilmente si la biomasa se

aclimata a los compuestos toxicos.

Estudios realizados sobre biodegradacion de sustancias téxicas muestran que la
biodegradacion fue el mecanismo principal durante su remocion. Por lo tanto la
biodegradacion disminuye el efecto de la desorcion al ser asimilados los compuestos toxicos

por la biomasa presente (Ramirez- Camperos et al., 2000)

Para estimar el destino de los compuestos organicos durante los sistemas de tratamiento tal
como el de lodos activados, Namkung y Riltman (1987) desarrollaron un modelo
considerando los fundamentos de conveccion, volatilizacion, adsorcion sobre solidos

bioldgicos y biodegradacion.
El modelo es util por que permite evaluar la contribucién de cada mecanismo a la remocién

total del compuesto en interés. Los resultados de aplicar el modelo muestran que la emisién

de compuestos organicos a la atmésfera disminuye si la biodegradacion ocurre.
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1.4.2. Modelos para estimar la remocién de compuestos organicos volatiles en el

proceso biolégico con adicion de carbdn activado

El modelo anterior considera los mecanismos de desorcion al aire, sorcién y biodegradacion.
Al adicionar al sistema de bio-oxidacion el carbon activado se debe incluir el mecanismo de
adsorcion. La cinética de este proceso es bastante compleja y hay pocos modelos
matematicos que describen el proceso. Los modelos matematicos formulados consideran

separadamente la modelacién de los mecanismos de adsorcién y biodegradacion.

Benedek et al., (1986) formulé un modelo donde supone que el agua residual contiene 4
fracciones de organicos: la fraccion soluble biodegradable, la fraccién particulada
biodegradable, la fraccion soluble no biodegradable y la fraccion particulada no
biodegradable. Con esta clasificacion se establecieron varias ecuaciones para describir el
proceso: la utilizacion del sustrato biodegradable soluble se describe por la cinética de
Monod. La fraccién particulada biodegradable es removida por adsorcion sobre los fl6culos
bacterianos y el proceso de adsorcién se modelo de acuerdo a la isoterma de Langmuir. Este
modelo es util para predecir el comportamiento del proceso cuando se tiene alta
concentracion de sdlidos suspendidos como es el caso de los reactores de lecho fluidizado y

una importante fraccion particulada biodegradable.

Los modelos que especificamente se enfocan a este tipo de compuestos son los formulados

por Garcia-Orozco et al., (1986) y mas tarde el propuesto por O’'Brien (1992).

El modelo de Garcia-Orozco et al.,, (1986), es un modelo complejo que requiere
experimentos a diferentes edades de lodos para estimar los coeficientes cinéticos. Los
experimentos deben realizarse en forma separada para la biodegradacion aerobia con

carbon activado y sin carbon. Y no considera la desercién al aire.

El modelo de O’Brien (1992), toma como base las ecuaciones formuladas anteriormente por
Stover y Kincannon, 1983; Blackburn et al., (1984) y el modelo de Namkung y Rittmann
(1987). ElI modelo considera los diferentes mecanismos involucrados: desorcion al aire,

adsorcion y biodegradacién. Pero no considera las interacciones biomasa-carbén.
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El modelo fue desarrollado asumiendo que todos los mecanismos siguen una cinética de

primer orden y requiere de experimentos separados para estimar los diferentes coeficientes.

By Beth et al., (1997) desarrollaron un modelo matemético en el equilibrio para observar la
biodegradacion y adsorcion de compuestos toxicos en una columna con CAG. Seis datos son
requeridos: 1) La concentracion en el influente, 2) las constantes cinéticas de Freundlich, 3)
tiempo de reaccion, 4) constantes cinéticas de biodegradacion (Monod), 5) velocidad axial (si
se trata de un lecho fijo o expandido) y 6) la concentracidn después de biodegradacion
guimica. Los valores de las constantes de Freundlich y las cinéticas de biodegradacion son

obtenidos experimentalmente de forma independiente.

En 1998, Costa y Marquez proponen un modelo para explicar el proceso de desorcion,
adsorcion y biodegradacion en la remocién de un colorante. EI modelo desarrollado es
también complejo y requiere de diferentes etapas o experimentos para estimar el aporte de
los diferentes mecanismos y sugieren que un el proceso bioldgico con carbén activado es un
proceso principalmente bioldgico y sus coeficientes cinéticos pueden estimarse mediante el

modelo de Contois.

Un modelo matematico desarrollado por Song-Bae Kim (2005) describe el transporte, la
adsorcion y desorcion y la biodegradacion de un contaminante en un medio poroso. En el
modelo desarrollado, la sorcion fue contada como un proceso cinético lineal. Una funcion
doble de Monod fue incorporada dentro del modelo para describir la biodegradacion de los
contaminantes y la utilizacion del oxigeno. Las ecuaciones del modelo fueron resueltas
numéricamente con un método totalmente implicito de diferencias finitas con el método de
Runge-Kutta. Para incorporar este modelo es necesario de experimentos separados para

estimar los diferentes coeficientes cinéticos.

Los modelos matematicos mostrados anteriormente consideran separadamente la
modelacién de los mecanismos de sorcion y biodegradacion para obtener la remocién total
de los contaminantes téxicos. Actualmente no sean desarrollados modelos que incluyan en

un solo paso (6 experimentacién) los mecanismos de desorcion, adsorcion y biodegradacion.
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Ab5

OBJETIVOS, METAS Y JUSTIFICACION
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2.1. OBJETIVO GENERAL

Evaluar la tratabilidad y el funcionamiento de un sistema combinado anaerobio/aerobio de
lecho fluidizado para la remocion de compuestos aromaticos presentes en las descargas de

aguas residuales de los procesos de produccién de compuestos aromaticos.

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

» Aclimatar una biomasa mixta de lodos activados provenientes de una planta de
tratamiento de aguas residuales municipales a los BTX y Naftaleno en condiciones
anaerobias y aerobias

» Determinar el grado de fluidizacién y el mejor comportamiento hidrodinamico de los

reactores que permita una mayor remocion de la materia organica, BTX y naftaleno.

» Investigar el comportamiento del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho
fluidizado tratando un efluente real de la industria petroquimica

» Estimar la maxima carga de agua residual de la industria petroquimica en el sistema

combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado.

» Determinar la eficiencia de remocién de los compuestos aroméaticos

2.3. META

Determinar la conveniencia de utilizar un sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho

fluidizado para la remocion de compuestos aromaticos
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2.4. JUSTIFICACION

Los compuestos monoaromaticos y policiclicos son considerados como contaminantes
prioritarios por la U.S.EPA (1990) debido a sus efectos teratogénicos, cancerigenos y
mutagénicos. La NOM-052-SEMARNAT-1993, los considera como residuos peligrosos a una

concentracion = 0.5 mg/L.

Dentro de la industria petroguimica un sector importante lo constituye la produccion de
compuestos aromaticos. En México la produccion anual de compuestos aromaticos y sus
derivados de 2,773,000 toneladas (Pemex petroquimica, 2000), entre los cuales estan el
benceno, tolueno, xilenos, naftaleno, estireno, entre otros. Ciertas cantidades de estos
compuestos se escapan de los procesos de produccion a los efluentes industriales y de alli
pasa al medio ambiente acuatico, en donde desaparece por volatilizacion. También pueden
alcanzar por lixiviacion las aguas subterraneas proximas a los vertederos de desechos

industriales contaminando suelos y acuiferos.

Debido a la gran variedad de productos de la industria petroquimica, el agua residual
presenta caracteristicas variables como son: alta concentraciéon de DQO, alto contenido de
solidos disueltos totales, alta relacion DQO/DBO y de compuestos inhibidores del tratamiento
biol6gico, ademéas de la contaminacion por metales pesados debido a los catalizadores

utilizados en los procesos.

Los tratamientos convencionales comunmente empleados en el tratamiento de aguas
residuales como son, los lodos activados, lagunas aireadas, filtros biologicos para tratar
descargas de aguas residuales con presencia de compuestos aromaticos pueden removerse

parcialmente de las aguas residuales con altos tiempos de retencién.
Con este motivo se desea adaptar un sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho

fluidizado para remover estos compuestos presentes en las descargas de aguas residuales

de la industria petroquimica operando con cortos TRH.
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Los reactores de lecho fluidizado presentan mayores ventajas frente a los sistemas
convencionales, ya que los reactores de lecho fluidizado son capaces de soportar altas
cargas organicas, reducen los requerimientos de espacio trabajando a tiempos de retencion
muy cortos, proporcionan un mayor contacto entre el contaminante y la biomasa
favoreciendo el crecimiento de esta sobre el material de soporte, logrando mayores
eficiencias en la remocién de los compuestos aromaticos. Los reactores de lecho fluidizado
pueden lograr grandes areas de transferencia de masa generadas por las particulas
fluidizadas mediante altas velocidades de flujo, proporcionando con esto condiciones

adecuadas de alcalinidad y resistencia a altas cargas organicas.

Los beneficios que ofrece el carbon activado granular (CAG) utilizado como soporte de la
biomasa en un reactor de lecho fluidizado es remover materia organica a través de una
combinacion de adsorcion fisica y transformacion biologica. El carbén activado granular sirve
como un excelente medio para el crecimiento bioldgico, asi como para amortiguar cargas de
compuestos téxicos. Los reactores de lecho fluidificado con carbon activado granular tienen
la ventaja de generar pequefias cantidades de lodos; ademas de no ser necesaria la
regeneracion del carbén activado debido a que estos reactores son capaces de llevar a cabo

la biorregeneracion. (Moteleb et al, 2002).

Ademas los procesos combinados anaerobio/aerobio son una alternativa viable para el
tratamiento de compuestos aromaticos dificiles de tratar por procesos convencionales ya que
muchos de estos compuestos son degradados parcialmente y la pérdida por desorcion es
minima en la fase anaerobia generando subproductos intermediarios que pueden ser

facilmente mineralizados por los microorganismos aerobios.

En México, los compuestos aromaticos presentes en el agua residual de la industria

petroquimica necesitan ser tratados mediante tecnologias mas eficientes.
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En este apartado se encuentran detallados las caracteristicas del sistema experimental y las
condiciones de operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado

soportados con carbon activado granular (CAG).

3.1. Caracteristicas del material de soporte

Se determinaron las siguientes caracteristicas fisicas del carbon activado granular mineral
marca CLARIMEX utilizado como material de soporte en el sistema combinado
anaerobio/aerobio de lecho fluidizado: Peso especifico real y aparente, tamafio de la

particula y porosidad del reactor empacado.

3.2. Caracteristicas del sistema experimental

El experimento se realizé en 2 reactores de lecho fluidizado (RLF) a escala laboratorio,
empacados con carboén activado granular, uno en condiciones anaerobias (RANLF) y el otro
en condiciones aerobias (RAELF) que fueron conectados en serie y operados en forma
continua, los cuales son alimentados con agua residual sintética en presencia de compuestos

aromaticos y un agua residual de un efluente de la industria petroquimica

Los RLF utilizados son cilindros de acrilico de 4.2 L de volumen util con una altura de 1.77 m
y un didmetro interno de 5.6 cm. Ambos reactores cuentan con bridas superiores e inferiores
para mantenerlos herméticamente cerrados. A lo largo de cada reactor se localizan 4
vélvulas de paso. Dos de ellas de % pulgadas colocadas en la parte superior del reactor
sirvieron para la salida del efluente y la recirculacién. Las otras 2 valvulas de 1 pulgada
ubicadas en la parte baja del reactor se utilizaron para la toma de muestras del material de
soporte. En las bridas inferiores se encuentran 2 valvulas de paso de % pulgada, una de ellas
se utilizé para alimentar al reactor y la otra se empled para la recirculacion del flujo (figura 3.1
y 3.2).
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Salida del biogés
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L7 4

Punto de muestreo

Difusor
Rotametro
Chaqueta de
calentamiento I_‘ Purga de lodos
Aire
Linea de
recirculacion
Bafio maria (sgz(g ';9
Efluente

Distribuidor de flujo 4

Linea de g

recirculacion

Influente

Tanque de
alimentacion

. Reactor aerobio
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Figura 3.1. Diagrama del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado
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La brida superior del RANLF cuenta con una valvula de paso de ¥4 pulgada por donde salio el
biogas generado en el proceso, el cual se conectd a un dispositivo de medicion de biogas. El
reactor esta provisto de una chaqueta de calentamiento por la cual se hizo circular agua
caliente para mantener la temperatura en 352 °C, la altura del lecho sedimentado fue de
34.5 cm.

El reactor utilizé dos bombas peristélticas Masterflex de 6-600 rpm. Una bomba cont6 con un
doble cabezal que se emple6 para alimentar al reactor del agua en estudio y para la
alimentacion del agua de calentamiento. La segunda bomba se utilizé para la recirculacion
del agua para mantener el lecho fluidizado. En la siguiente tabla 3.1 se presentan las

caracteristicas del RLFAN.

Tabla 3.1. Caracteristicas del reactor anaerobio de lecho fluidizado

Volumen dtil del reactor 42L
Volumen del lecho 0.850 L
Peso del lecho del CAG 378,549
Altura del lecho sedimentado 34.5cm

En la brida superior del RAELF se encuentra una valvula de paso de ¥4 pulgada por donde
fue introducido la linea de aeracion. Para la distribucion del aire se utilizé un difusor de piedra
porosa colocado a 98 cm de la base del reactor controlado mediante un rotdmetro marca
GILMONT con un caudal de aeracion de 100 mL/min manteniendo la etapa aerobia con una
concentracion de oxigeno disuelto > a 2 mg/L. La altura del lecho sedimentado fue de 28 cm.

En la tabla 3.2 se presentan las caracteristicas del RAELF.
El reactor aerobio utilizd6 2 bombas peristalticas Masterflex de 6-600 rpm. Una bomba se

utilizé para controlar el flujo de alimentacion proveniente del efluente del RAELF y la otra se

utilizé para llevar a cabo la fluidizacion del lecho.
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Tabla 3.2. Caracteristicas del reactor aerobio de lecho fluidizado

Volumen dtil del reactor 42 L
Volumen del lecho 0.690 L
Peso del lecho del CAG 284.5¢g
Altura del lecho sedimentado 28 cm

Cada reactor cont6 con un cono Imnoff de 1 L, los cuales separaron la biomasa presente en
los efluentes de los reactores. Como distribuidor de flujo, ambos reactores tienen un plato
perforado de acrilico con un diametro de las perforaciones de 1 mm que se encuentra situado
a 10 cm de la base del reactor el cual también tuvo la funcién de retener el soporte. En el
efluente del RANLF y el RAELF se encuentran puntos de muestreo para realizar los analisis

con los cuales se evaluo la eficiencia del sistema experimental.

3.3. Aclimatacion de la biomasa

Antes de comenzar con el arranque del sistema combinado anaerobio/aerobio se llevé a
cabo la inoculacion de los microorganismos al soporte y un proceso de aclimatacion de la

biomasa al agua residual sintética.

3.3.1. Aguaresidual sintética

El agua sintética a utilizar estuvo constituida por 4 compuestos aromaticos: benceno, tolueno,
m-p xilenos, naftaleno y metanol. EI metanol se utilizé para disolver el naftaleno en el agua.
Los cuatro compuestos seleccionados son encontrados en mayor presencia en las descargas
de aguas residuales de los procesos de producciéon procedentes de la planta fraccionadora y
extractora de aromaticos + estireno y la planta transformadora de aromaticos (Tomasini et al.,
2004).
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3.3.2. In6culo

Para la inoculacion del soporte, en cada reactor se utilizaron 2 litros de licor mezclado
provenientes de un proceso de lodos activados para el tratamiento de aguas residuales
municipales ubicado en el Instituto Mexicano de Tecnologia del Agua (IMTA), los cuales
fueron previamente aclimatados en 2 vasos de precipitados de 2 L en condiciones
anaerobias y aerobias con un 50 % de agua residual municipal y 50% de agua residual de

una petroguimica con presencia de los compuestos mencionados anteriormente.

3.3.3. Arranque y operacién

La aclimatacién se realiz6 en los 2 reactores experimentales empacados e inoculados
previamente, los cuales fueron operados por separado y en forma discontinua con el objetivo
de aclimatar a los compuestos aromaticos y permitir a los microorganismos el desarrollo de la

biopelicula sobre el CAG.

La estrategia consistio en llenar el reactor anaerobio con agua residual sintética con
diferentes concentraciones de compuestos aromaticos, el cual operé a una temperatura de
35+2 °C con una recirculacion de 230 mL/min para promover la transferencia de masa y
reducir el efecto toxico. En la tabla 3.3 se muestra los tiempos de control utilizados en la

aclimatacion de la biomasa

Tabla 3.3. Tiempos de operacién de los reactores en la aclimatacién de la biomasa

Tiempo de llenado 5 min
Tiempo de reaccion 23.2h
Tiempo de sedimentacion 10 min
Tiempo de drenado 3 min
Tiempo muerto 30 min
Volumen de intercambio 34L
% de intercambio 81.0 %
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La aclimatacion de los microorganismos a los compuestos a remover fue dividida en 2

periodos como se muestra en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Periodos de aclimatacién de la biomasa a los compuestos aromaticos

Periodo A B
Benceno (mg/L) 7 15
Tolueno (mg/L) 8 15
m-p xilenos (mg/L) 7 13

Concentracion
alta (hasta
Naftaleno (mg/L) 15 alcanzar la
solubilidad en
el agua)
*Metanol (mL) 0.4 1.2

e Paradisolver 1 g de naftaleno se necesitan 13 mL de metanol (O’Neil, 2001)
e Solubilidad del naftaleno en el agua es de 31 mg/L (O’Neil, 2001)

Las concentraciones de cada compuesto se eligieron de acuerdo a las caracteristicas

encontradas en las descargas de agua residual procedentes de los procesos de produccion

descritos anteriormente.

Una vez terminado el ciclo de operacion del reactor anaerobio la descarga del reactor se

utilizé para aclimatar a la biomasa del reactor aerobio con los mismos tiempos de operacion

de la tabla 3.3. El reactor aerobio operd con un caudal de aeracién de 100 mL/min con una

concentracion de oxigeno disuelto > 2 mg/L a temperatura ambiente (20-25°C) con una

recirculacion de 150 mL/min. Cabe sefialar que en ambos reactores el lecho no fue

fluidizado.
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3.3.4. Adicion de nutrientes

Con el fin de que los microorganismos contaran con los nutrientes necesarios para llevar a
cabo sus funciones metabdlicas en todo la experimentacion y para la colonizacién del lecho,
se adicion6 cloruro de amonio (NH4Cl) y fosfato de potasio monobasico (K,HPO,) como
macronutrientes y como micronutrientes Fe, Ni, Co, Mo, Ca, K, Mg, Zn, Mn y Cu tomando en
consideracion la demanda quimica de oxigeno tedrica (DQOesrica) del agua residual sintética
y la concentracién de células secas en ambientes anaerobios (IMTA, 2002). En la tabla 3.5

se muestra la solucidon de nutrientes utilizada para la preparacion del agua residual sintética.

Tabla 3.5. Solucién nutritiva adicionada al agua residual sintética

Concentracion (mg/L) Concentracion (mg/L)
Compuesto DQOtesrica 785.5 mg/L DQOtesrica 1,659.14 mg/L
(periodo A) (periodo B)

NH,CI 7.2 15.2
KoHPO, 1.86 3.65
FeCls.6H,0O 1.45 1.45
NiCl,.6H,0 0.24 0.24
CoCl,.6H,0 0.20 0.20
(NH4)6Mo07.4H,0 0.027 0.027
CaCl, 0.17 0.22
MgS0O,4.7H,0 0.47 0.62

ZnS0,4.7H,0 0.004 0.0054

MnSQO4.H,0O 0.0009 0.0012

CuS04.5H,0 0.0006 0.00081

3.4. Arranque y operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho
fluidizado para la remocion del benceno, tolueno, m-p xilenos y naftaleno empleando 3

grados de fluidizacion

Una vez aclimatada la biomasa del reactor anaerobio y aerobio a los compuestos aroméaticos
se procedio a operar el sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en
régimen continuo los cuales fueron conectados en serie. El sistema trabajo con
concentraciones de benceno y tolueno de 15 mg/L, m-p xilenos de 13 mg/L y naftaleno

aproximadamente a la solubilidad en el agua (31 mg/L), un caudal de alimentacién de 10 L/d
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durante toda la experimentacion y en tres diferentes fases: En la primera se emple6 un grado

de fluidizacion del 30%; en la segunda un 40% y en la tercera un 50% en ambos reactores.

3.5. Operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado para el

tratamiento de un efluente de la industria petroquimica

Con los resultados obtenidos en los tres grados de fluidizacién del sistema combinado se
determind que fase operd mejor el sistema de acuerdo al comportamiento hidrodinamico y en
cuanto a la remocion de la materia organica medida como COT. Una vez seleccionada la
fase, el sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado traté un efluente de la

industria petroquimica con tres cargas organicas volumétricas.

3.5.1. Adsorcion del efluente industrial en el soporte y pérdidas en el proceso por

volatilizacion

La adsorcion del efluente industrial de la petroquimica se determiné empacando un reactor
con CAG sin biomasa con las mismas dimensiones y parametros de operacion que el reactor
anaerobio de lecho fluidizado empleando una DQO inicial de 4,700 mg/L con una caudal del
alimentacion de 10 L/d. Se midié la DQO en el efluente cada 24 h hasta llegar a la
saturacion. Se determind el punto de ruptura y la capacidad de saturacién del carbén en la

columna de adsorcion.

Las pérdidas por volatilizacién fueron determinadas en un periodo de 24 h en la columna de
adsorcioén el cual se encontré herméticamente cerrado. Se monté un matraz de 250 mL con
una solucion de NaOH 0.1N, el cual fue conectado por una manguera a una salida en la brida
superior de la columna. Al final de las 24 h se determind la presencia de compuestos

organicos volatiles en la solucién de NaOH por cromatografia de gases.

3.5.2. Medicidn del biogas

Se monitoreo la produccion de biogas y a partir de los datos obtenidos se determinaron el

volumen de metano por gramo de DQO removida y el volumen de CH, por litro de agua
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residual empleando la ley de Henry. La cuantificacion del volumen de gas producido en el

RANLF se determind por desplazamiento del liquido. Se utiliz6 un frasco de 1L con una

solucién de NaOH 10 N para burbujear el biogés.

3.6. Analisis

Para el monitoreo del reactor anaerobio se midié el pH, temperatura, conductividad (CND),

potencial redox (P.O.R.), demanda quimica de oxigeno total y soluble (DQOt y DQOs),

carbono organico total (COT), alcalinidad total, produccion de biogas, biomasa adherida al

carbon activado granular, y compuestos organicos volatiles (COV). En el reactor aerobio se

midieron el pH, temperatura, conductividad, P.O.R., DQOt y DQOs, COT, oxigeno disuelto

(OD), biomasa adherida al carb6n activado granular y COV.

El programa de monitoreo y control de los reactores biolégicos se muestran en la siguiente

tabla 3.6.
Tabla 3.6. Programa de monitoreo y control
i Punto de muestreo Punto de muestreo .
Parametro ] ] Frecuencia
Reactor anaerobio Reactor aerobio
pH Influente, Efluente Efluente Diario
Temperatura Influente, Efluente Efluente Diario
Potencial redox Influente, Efluente Efluente Diario
DQOty DQOs Influente, Efluente Efluente 5 veces
coT Influente, Efluente Efluente 5 veces por
semana
Ccov Influente, Efluente Efluente En estado
estacionario
oD Influente, Efluente Efluente Diario
Alcalinidad total Influente, Efluente i 5 veces por
semana
Produccion de
Salida del gas - 3 veces en toda la
biogas experimentacién
Biomasa ] ] da |
. Interior Interior 3 veces en toda la
adherida experimentacién
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3.6.1. Métodos de andlisis

Los métodos mostrados en la tabla 3.7 estdn contenidos en el Standard Methods For
Examination of Water and Wastewater (APHA, 1992) para los parametros utilizados con el

equipo requerido para dichos andlisis.

Tabla 3.7. Técnicas utilizadas para el control de los reactores

Parametro Método de analisis Equipo
o Potenciometro HACH modelo
pH Potenciomeétrico
43800-00
Temperatura Electrodo Medidor de CND, Ty SDT
HACH modelo 44600
Conductividad Electrodo Medidor de CND, Ty SDT

HACH modelo 44600

Potencial redox

Potenciométrico

Medidor ORP ORION

Método colorimétrico de flujo

Reactor HACH modelo 45600,

DQO q Espectrofotémetro HACH
cerrado modelo DR/2400
Combustion por oxidacion Analizador de COT Schimadzu
CoT - , modelo TOC-5050A con
catalitica y calentamiento automuestreador
oD Electrodo Oximetro YSI modelo 53B

Alcalinidad total

Potenciométrico

Potenciometro HACH modelo
43800-00

3.6.2. Biomasa adherida al carbdn activado granular

La determinacion de la biomasa adherida al CAG se realizé de acuerdo a lo reportado por

Vainberg et al., (2002), el cual se basa en métodos gravimétricos adicionando una solucién

de NaOH.

Para determinar la biomasa adherida se tomaron muestras de CAG en dos puntos de

muestreo localizados a los 13 y 30 cm de la base de cada reactor al final de cada grado de

fluidizacion. Las muestras se colocaron en capsulas de porcelana previamente pesada (peso
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constante). Las capsulas, mas CAG fueron calentadas a 105-110 °C durante 48 h. Después
las capsulas se secaron a temperatura ambiente por un tiempo minimo de 90 min hasta
alcanzar un peso constante. Alcanzado el peso constante en las capsulas, se afiadi6 NaOH
4N 2 veces el volumen de la muestra como minimo. La mezcla de CAG y NaOH se agit6
levemente por 18 h, después la solucion de NAOH fue decantada. Las particulas de CAG se
lavaron completamente con agua desionizada para remover cualquier remanente de biomasa
digerida. Terminada esta operacién, las capsulas fueron secadas nuevamente a 105-110 °C
durante 48 h. El célculo de la biomasa adherida al CAG se determind con la siguiente

ecuacion 3.1

C = (W1 - W2)/(W2 — W) (3.1)

Donde: C = concentracion de biomasa adherida al CAG (g biomasa/g CAG); W1 = peso de la
cépsula con la muestra después del primer secado (g); W2 = peso de la capsula con la
muestra después del tratamiento con NaOH (segundo secado (g)) y Wc = Peso constante de

la capsula.

3.6.2.1. Determinacién de la concentraciéon de la biomasa en lecho

El calculo de la concentracion de biomasa en el lecho se determin6 con base a la densidad
del lecho fluidizado y a la concentracién de biomasa adherida al CAG mediante la siguiente

ecuacion 3.2.

SSV = C * densidad del CAG fluidizado (3.2)
Donde:
SSV = Concentracién de biomasa en el lecho (mg/L)

C = Concentracion de biomasa adherida al CAG (g biomasa/g CAG)

Densidad del CAG fluidizado (g CAG/L)= Densidad del CAG sedimentado (g/L)*

Volumen del lecho sedimentado (L)

Volumen del lecho fluidizado (L)
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3.6.3. Cromatografia de gases

Para la deteccidbn de compuestos organicos volatiles presentes en el agua se utilizé el
método 8260B de la US EPA el cual se lleva a cabo por cromatografia de gases en un
cromatografo modelo VARIAN 3800 acoplado a un espectrometro de masa SATURN modelo
2200 en un sistema de purga y trampa a una temperatura de 280 °C. Las condiciones de

operacion se describen en la tabla 3.8.

Tabla 3.8. Condiciones de operacion del cromatografo de gases modelo VARIAN 3800

Pardmetro Condicion
Temperatura del inyector 150 °C
Flujo de gas acarreador 1 mL/min
Presion 7.2 Psi
Flujo total 22 mL/min
Velocidad lineal 37 cm/s
Volumen de muestra 5mL
Inicio a 35 °C, después de 3 minutos incrementos de
Gradiente de 5°C/min hasta 100 °C, posteriormente incrementos de
temperatura 40 °C/min hasta 280 °C y en esta temperatura 6
minutos.

3.7. Calculo de las variables del proceso

El célculo del TRH, TRC, las tasas de remocion y las cargas organica en los reactores de
lecho fluidizado dependen de la altura y volumen del lecho fluidizado y de la velocidad de

flujo axial a través del lecho.

3.7.1. Tiempo de retencion hidraulico (TRH)

Es el tiempo que permanece el agua residual dentro del reactor. EI TRH fue calculado
mediante la ecuacién 3.3 basado en el volumen del lecho fluidizado y el caudal de
alimentacion. Vainberg et al., (2002); Flanagan-P, (1998); Puhakka et al., (1995) y Polanco et
al., (1994) reportaron que el TRH es calculado tomando como base el volumen del lecho

fluidizado y no el volumen total del reactor.
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TRH = VIf/ Q (3.3)

Donde:
TRH = Tiempo de retencion hidraulico (h)
VIf = Volumen del lecho fluidizado (L)

Q = Caudal de alimentacion (L/d)

3.7.2. Tiempo de retencion celular (TRC)

Es el tiempo que permanece la biomasa dentro del reactor. EIl TRC se determind con la

ecuacion 3.4.
TRC =H* X/ u* Xef (3.4)

Donde:

TRC = Tiempo de retencion celular (h)

H = Altura del lecho fluidizado (m)

X = Concentracion de SSV en el reactor (mg/L)
u = Velocidad de flujo axial (m/h)

Xef = Concentracion de SSV en el efluente del reactor (mg/L)

3.7.3. Carga organica aplicada

La carga organica volumétrica (Bv) es la cantidad de materia organica oxidable por metro
cubico de alimentacion por unidad de tiempo al dia. La carga organica volumétrica aplicada

se calculd con la siguiente ecuacion 3.5.

Bv = So/TRH (3.5)

Donde:

Bv = Carga organica volumétrica (kg DQO/m?*-d)

So = Concentracion de sustrato en el influente (mg DQOI/L)
TRH = Tiempo de retencion hidraulico (h)
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3.7.4. Tasas especificas y volumétricas de remocién

La tasa volumétrica de remocion indica la eliminacién del sustrato en el reactor es calculado

por medio de la ecuacion 3.6.

rv=u(So-S)/H (3.6)

Donde:

rv = Tasa volumétrica de remocion (g DQO/L-d)

u = Velocidad del flujo axial (m/h)

So = Concentracion de sustrato en el influente (mg DQO/L)
S = Concentracion de sustrato en el efluente (mg DQO/L)
H = Altura del lecho fluidizado (m)

La tasa especifica de remocién que evalla la actividad de la biomasa para consumir el

sustrato se calculé con la ecuacion 3.7.

rx=rv/X (3.7)
Donde:
rx = Tasa especifica de remocion (g DQO/g SSV-d)

rv = Tasa volumétrica de remocion (g DQO/L-d)

X = Concentracion de SSV en el reactor (mg/L)
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A7
RESULTADOS Y DISCUSIONES
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4.1. Caracteristicas fisicas del material de soporte

Se utilizé carbon activado granular mineral como material de soporte ya que se ha reportado
su eficacia en la remocién de compuestos téxicos y recalcitrantes por su alto poder de
adsorcion y que por sus propiedades fisicas (granulometria, peso especifico y porosidad)
permiten a este la colonizacion y el desarrollo de microorganismos capaces de degradar
dichos compuestos y de biorregenerar el CAG.

4.1.1. Peso especifico real y aparente

El peso especifico del material de soporte es una propiedad intensiva aplicada en el disefio
de los procesos biolégicos: el peso especifico real que se obtuvo fue de 1.46 g/cm® y el
aparente de 0.387 g/mL con un tamafo de particula de 0.96-1.2 mm (didmetro promedio 1
mm). Metcalf & Eddy (2003) reportan densidades relativas y aparentes del CAG de 1.0-1.5
g/cm®y 0.2-0.4 g/mL respectivamente para un tamafio de particula entre 0.1-2.36 mm.

4.1.2. Porosidad

La porosidad de la cama o la concentracion de las particulas estan en funcién de la
fluidizacién y otros parametros fisicos (tamafio de la particula, densidad etc.) (Marin et al.,
(1999). En los reactores de lecho fluidizado la porosidad del lecho cambia con el crecimiento
de la biopelicula y la velocidad axial. Ambos factores dependen de los pardmetros de
operacion: carga organica, el tiempo de retencion hidraulico y relaciéon Qr/Q. En este trabajo
se determind la porosidad del reactor empacado sin fluidizar el lecho del carbon. La
porosidad del reactor empacado fue de 77%, es decir, que 23% del volumen es ocupado por

el lecho en ambos reactores.

Los calculos correspondientes se encuentran detallados en el ANEXO 1.
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4.2. ACLIMATACION DE LA BIOMASA

La aclimatacion del inéculo tuvo por objeto la adaptaciébn de una poblacion mixta de
microorganismos a los compuestos aromaticos utilizados en este estudio. Al poner en
contacto a la biomasa y el contaminante en condiciones controladas ocurre que, por
seleccién natural los microorganismos mas fuertes logran sobrevivir y adaptarse al

contaminante (Estrada y Garcia, 2004).

4.2.1. Arranque y operacion

La aclimatacion de la biomasa anaerobia y aerobia tuvo una duracion de 41 dias. El arranque
consistid en alimentar al reactor anaerobio a diferentes concentraciones de compuestos
aromaticos, el cual oper6 a una temperatura de 35+2 °C con una recirculacion de 230 mL/min
en régimen discontinuo. Una vez terminado el ciclo de operacion del reactor anaerobio la
descarga del reactor se utilizé para aclimatar la biomasa del reactor aerobio con los mismos
tiempos de operacion del reactor anaerobio. El reactor aerobio operé con un caudal de
aeracion de 100 mL/min a temperatura ambiente (20-25°C) con una recirculacion de 150
mL/min. En la tabla 4.1 y 4.2 se muestran los parametros de operacion del reactor anaerobio

y aerobio que se utilizaron para la aclimatacién de ambas biomasas.

Tabla 4.1. Pardmetros de operacion del reactor anaerobio

Pardmetro Resultado
Volumen total del reactor 43 L
Volumen util 42 L
Volumen del lecho 0.850 L
Peso del lecho del CAG 378549
Altura del lecho sedimentado 34.5cm
Volumen de licor mezclado 2L (SSV=2,070mg/L)
Volumen de intercambio 34L
Caudal de recirculacion 230 mL/min
Temperatura dentro del reactor 35+2 °C
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Tabla 4.2. ParAmetros de operacion del reactor aerobio

Parametro Resultado
Volumen total del reactor 43L
Volumen dutil 42L
Volumen del lecho 0.690 L
Peso del lecho del CAG 28.5¢
Altura del lecho sedimentado 28 cm
Volumen de licor mezclado 2L (SSV=1,255mg/L)
Volumen de intercambio 34L
Caudal de recirculacion 150 mL/min
Caudal de aeracion 100 mL/min

Con el fin de inducir la seleccion de la biomasa para una mas rapida adaptacion, el periodo
de aclimatacién se dividié en dos periodos A y B, en donde se utilizé agua residual sintética
con concentraciones de benceno y tolueno entre 7 y 15 mg/L, m-p xilenos entre 7 y 13 mg/L
y naftaleno entre la solubilidad en el agua (31 mg/L), 3 veces mas que las concentraciones
utilizadas por de Nardi et al., (2002), Pruden et al., (2003), Vainberg et al., (2002) y Ma y
Love, (2001).

4.2.2. Remocion de la materia organica
En la figura 4.1 se muestra el comportamiento de materia organica medida como DQOt.
Como se puede observar la DQOt promedio en el influente fue 780 mg/L que corresponde al

periodo A, mientras que en el periodo B existe un aumento de la DQOt debido al incremento

en las concentraciones de los compuestos aromaticos pasando de 780 a 1,500 mg/L.
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Figura 4.1. Comportamiento de la DQO en la aclimatacion de la biomasa a los compuestos
aromaticos

Durante los primeros ciclos de operacion practicamente se observa una disminucion de la
DQOt en el reactor anaerobio presentandose remociones del 93% pasando de 780 a 50 mg/L
en el primer periodo, al aumentar las concentraciones de los compuestos aromaticos que
corresponde al ciclo 29 (periodo B) se presentd un pequefio aumento en la DQOt en el
efluente del reactor anaerobio de 165 mg/L (ciclo 29 al 31), sin embargo, este
comportamiento no tuvo un efecto inhibitorio en los microorganismos permitiendo un buen
funcionamiento del reactor anaerobio ya que a partir del ciclo 32 hasta el 41 se observé una
disminucién de la DQOt de 1,500 a 5 mg/L que correspondié a una remocion del 99%.
Mientras que en el reactor aerobio se observa variaciones de la DQOt en el efluente durante
los ciclos 1 hasta 13 teniendo valores entre 30 y 130 mg/L. Pero a partir del ciclo 13 hasta el
final de la aclimatacion de la biomasa (ciclo 41) se muestran porcentajes de remocion del
100% (ver figura 4.2) esto debido ha que en el efluente del reactor anaerobio se presentaron
valores bajos de DQOt lo que permitié una facil remocion de la materia organica en el reactor

aerobio.

La evolucion de las eficiencias de remocion de la materia organica en ambos reactores se

muestra en la figura 4.2.
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Figura 4.2. Evolucion de las eficiencias de remocion de la DQO en la aclimatacion de la
biomasa a los compuestos aroméaticos

Por otro lado en la siguiente figura 4.3 el mismo comportamiento es observado en el carbono
organico total (COT). En el periodo A, la concentracion del COT en el influente es de 175
mg/L, mientras que en el periodo B la concentracidon del carbono organico total en el influente
fue de 365 mg/L que corresponde al incremento en las concentraciones de los compuestos
aromaticos. Asimismo, se puede observar que el COT en los efluentes de ambos reactores
presenté un comportamiento parecido a la de la DQOt, pasando de 175 hasta 12 mg/L al final
del periodo A, llegando a concentraciones de COT en el periodo B de 2 mg/L en el reactor
anaerobio, mientras que en el reactor aerobio de 3 mg/L en el periodo A y de cero durante

todo el periodo B.
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Figura 4.3. Comportamiento de la COT en la aclimatacién de la biomasa a los compuestos
aromaticos
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4.2.3. Cinética de remocién de la DQO y COT.

Se sigui6 el comportamiento de los reactores una vez que se encontraron en condiciones de
estado estacionario el cual corresponde a los ciclos 27 y 41 en ambos reactores para
determinar la cinética de remocion de DQOt y del COT global o neta. Se utilizaron los
modelos de orden cero y de primer orden para determinar el orden de la reaccion y la

cinética de consumo de la DQOty COT.

Para aplicar el modelo de orden cero se graficaron los datos experimentales de C vs t y para
el modelo de primer orden los datos de In (C/Co) vs t. Los resultados que se ajustaron mejor
a una linea recta son las que determinaron el orden de la reaccion. La pendiente de cada
reaccion fue igual a la velocidad de consumo o remocion de la DQOt y del COT. De las
figuras 4.4 a la 4.7 se muestran los resultados obtenidos de los modelos de orden cero y

primer orden para el reactor anaerobio y aerobio correspondiente al periodo A.

Como se puede observar en las figuras 4.4 y 4.5, los datos experimentales del reactor
anaerobio no se ajustaron al modelo de orden cero sino al modelo de primer orden en donde
se puede apreciar un mejor ajuste de rectas tanto para la DQOt y el COT lo que nos indicé
gue la velocidad es proporcional a la concentracion del sustrato, es decir, que al aumentar la
remocién de la materia organica incrementa la velocidad de remocion de la DQO y del COT.
Podemos ver que la mayor parte de la materia organica que se remueve durante el ciclo lo
hace rapidamente durante los primeros 45 min cerca del 55%, este comportamiento es
atribuido a que en primer lugar se presentan mecanismos de adsorcion y absorcién de los
compuestos aromaticos al CAG seguida por una biodegradacion de compuestos de mas facil
degradacion como el metanol, se puede considerar que no existe pérdidas por volatilizacion
de estos compuestos en el reactor anaerobio ya que este se encontr6 herméticamente
cerrado sin ningun contacto con el oxigeno. A partir de este tiempo hasta el final del ciclo se
observa que la remocion de la materia organica es mas lenta lo que indica una degradacion
de los compuestos por los microorganismos adheridos al soporte. La DQOt y del COT que se
remueve durante el ciclo lo hace durante poco menos de 8 horas y posteriormente la curva
de remocion tiende a hacerse asintética. La velocidad de consumo de la materia orgénica en

el reactor anaerobio fue de 0.005 mg/L-h tanto para la DQOty el COT.
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Figura 4.4. Cinética de remocion de orden cero en la aclimatacion de la biomasa del reactor

anaerobio (periodo A)
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Figura 4.5.

Cinética de remocion de primer orden en la aclimatacion de la biomasa del

reactor anaerobio (periodo A)

Por otro lado los datos experimentales del reactor aerobio se muestran en las figuras 4.6 y

4.7. Se puede observar que los datos experimentales en este reactor se ajustaron al modelo

de primer orden en donde podemos apreciar que la mayor remocion de la materia organica

es eliminada rapidamente durante los primeros 30 min cerca del 44.5% presentandose un

comportamiento parecido al del reactor anaerobio. El consumo de la materia organica se

llevo a cabo durante las primeras 4 h, posteriormente la curva de eliminacion de la DQOt y

COT se hace asintotica. Podemos observar que la velocidad de remocién en el reactor

aerobio indicé una mas rapida eliminacién de la materia organica comparado con el reactor

anaerobio, esto fue debido a que el influente de este reactor presenté una concentracion baja
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como consecuencia de la alta eficiencia de remocién de los compuestos aromaticos que
presenté el reactor anaerobio, recordemos que la alimentacion para el reactor aerobio

proviene de la descarga del reactor anaerobio una vez terminado el ciclo de operacién de
éste.

Cinética de remocién aerobio (periodo A)

Orden cero

70 —0—DQOt ——CoT

60

50 y =-0.1922x + 43.517 y =-0.0145x + 4.5939
- 20 R?=0.7043 R?=0.784
(=)
£
@)
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Figura 4.6. Cinética de remocion de orden cero en la aclimatacion de la biomasa del reactor
aerobio (periodo A)

Cinética de remocion aerobio (periodo A)
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—o0—DQOt —O—coT
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Figura 4.7. Cinética de remocion de primer orden en la aclimatacién de la biomasa del
reactor aerobio (periodo A)

En las figuras 4.8 y 4.9 se muestran los resultados obtenidos de los modelos de orden cero y
primer orden para el reactor anaerobio en el periodo B.
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Cinética de remocién Anaerobio (periodo B)
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Figura 4.8. Cinética de remocién de orden cero en la aclimatacion de la biomasa del reactor
anaerobio (periodo B)

Se puede observar que los datos experimentales del reactor anaerobio no se ajustaron al
modelo de orden cero sino al modelo de primer orden, igual a la del periodo A (figura 4.5).
Podemos ver que al aumentarse la concentracion de los compuestos aromaticos se presento
una remocion de la materia organica del 50% durante los primeros 15 min del ciclo, este
comportamiento es atribuido a los fendmenos de adsorcion y absorcion de los compuestos
aromaticos al CAG seguida lo que nos indicd que al incrementarse la concentracion de los
compuestos aroméaticos existe una mayor velocidad adsorcion y absorcion en el CAG
seguida por la degradacion de los compuestos adsorbidos en la superficie y en los
microporos del CAG. La DQOt y el COT que se remueve durante el ciclo lo hace durante
poco menos de 6 horas. Aun con el incremento en las concentraciones de los compuestos
aromaticos se mostré que existe un mayor consumo de la materia organica con un menor
tiempo de reaccién indicando una buena adaptacion de la biomasa a los compuestos
aromaticos. La velocidad de consumo de la materia organica medidas como DQOt y COT en
el reactor anaerobio para este periodo fueron de 0.009 mg/L-h, siendo mas rapida la
eliminacién de la materia organica en este periodo con respecto a la del periodo A que fue de
0.005 mg/L-h. Cabe sefalar que no se realiz6 el modelo cinético para el reactor aerobio ya
gue como se puede observar en las figuras 4.8 y 4.9, la mayor remocion de materia organica
se presenté en el reactor anaerobio quedando con una concentracion baja de materia

orgénica para la alimentacion al reactor aerobio (cerca de 3 mg/L).
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Cinética de remocion Anaerobio (periodo B)
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Figura 4.9. Cinética de remocién de primer orden en la aclimatacion de la biomasa del
reactor anaerobio (periodo B)

El carbon activado tiene la ventaja de permitir un rapido establecimiento y crecimiento
microbiano por la adsorcién del contaminante en el carbén activado granular (Edwards et al.,
1994, Sutton y Mishra, 1994; Webster et al., 1997), ademas las propiedades de sorcién que
presenta el CAG ayudd a aclimatar a la biomasa y a la remocion de los compuestos
aromaticos ya que proporciond mas tiempo de exposicion de los compuestos con los
microorganismos. Un proceso que combina la adsorcion por el carbén activado y el
crecimiento microbiano en su superficie puede remover efectivamente los compuestos
aromaticos presentes en el agua residual. El mecanismo de este proceso es que primero los
compuestos son adsorbidos y luego metabolizados por los microorganismos adheridos en la
superficie y microporos del carbon, lo que implica una ventaja, ya que ambos mecanismos

son integrados para la remocion de contaminantes presentes en el agua residual.

Aunque existen modelos matematicos para representar el comportamiento en un proceso
biolégico con adicion de CAG que incluyen los mecanismos como son la adsorcion,
desorcion y biodegradacion de compuestos organicos volatiles para determinar su remocion
total en el proceso, estos no se emplearon debido a su complejidad, ya que estos modelos
matematicos formulados consideran separadamente la modelacién de los mecanismos de
adsorcion, desorcion y biodegradacion para determinar los coeficientes cinéticos para cada
mecanismo, es decir, los experimentos deben realizarse en forma separada para la

adsorcién, desorcion y biodegradacién con carbdn activado y sin carbon.
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Por esta razon se eligieron modelos simples para representar de forma global la remocién de
los compuestos organicos y para poder observar de forma indirecta la aclimatacion de la
biomasa a los compuestos toxicos y una formacién y desarrollo de la biopelicula sobre el
CAG.

4.2.4. Remocién de compuestos aromaticos en la aclimatacion de la biomasa

En la tabla 4.3 y 4.4 se muestran los resultados de la remocion de los compuestos
aromaticos en el reactor anaerobio y aerobio en cada periodo durante la aclimatacién de la
biomasa. El andlisis de deteccion de compuestos aromaticos se realizé una vez que los

ambos reactores se encontraron en estado estacionario (ciclos 27 y 41).

Tabla 4.3. Compuestos aromaticos presentes en el agua (periodo A)

Compuesto Influente Efluentg Efluen.te
Anaerobio Aerobio
ug/L ug/L ug/L
Benceno 4,967.4 11.154 0.883
Tolueno 4,191.4 8.025 <0.23
m,p Xilenos 1,396.28 0.6908 <0.23
Naftaleno 12,606.8 1,185.496 59.04

Tabla 4.4. Compuestos aromaticos presentes en el agua (periodo B)

Compuesto Influente Efluent(_a Efluen_te
Anaerobio Aerobio
ug/L ug/L ug/L
Benceno 23,963.94 510.947 98.927
Tolueno 20,304.16 109.2097 44.818
m,p xilenos 4,414.56 13.32 0.6908
Naftaleno 26,708 2,902.07 386.971

En la tabla 4.3 se muestra que existi6 una disminucion de los compuestos aromaticos en
ambos reactores durante el periodo A, presentdndose la mayor remocion de estos
compuestos en el reactor anaerobio: 99.8% para el benceno, tolueno y m-p xilenos, mientras

gue para el naftaleno de 90.6%. En el reactor aerobio la remocién de los compuestos
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aromaticos fueron mayores al 99%. Como puede observar en la tabla 4.4 la mayor remocion
de los BTX y del naftaleno se llevo a cabo en el reactor anaerobio teniendo remociones de
los BTX mayores al 97% y para el naftaleno del 89%, mientras que para el reactor aerobio la
remocion de los BTX y el naftaleno fueron del 99%. Ambos resultados presentados en las
tablas anteriores nos indican una buena adaptacion de las biomasas para la remocion de los

compuestos aromaticos.

En cuanto a las concentraciones del benceno y tolueno en el influente de ambos periodos,
estos mantuvieron con las concentraciones seleccionadas tedéricamente para este trabajo,
mientras que para el m-p xilenos y el naftaleno se detectaron concentraciones mas bajas a
las seleccionadas, esto debido a la volatilizacibn que presentan los xilenos y a la baja
solubilidad que tiene el naftaleno el agua.

Las altas remociones de los compuestos aromaticos presentadas en el reactor anaerobio
fueron llevadas a cabo por diferentes mecanismos como son la adsorcion (en el anexo 1 se
encuentran detallados los calculos tedricos que determinaron la capacidad de adsorcion del
CAG para la remocion de BTX y del naftaleno), absorcidon y biodegradacion; las pérdidas por
volatilizacion se asumieron que fueron cero ya que en una fase anaerobia las pérdidas por
volatilizacion de compuestos volatiles, toéxicos y recalcitrantes son minimas. En cuanto a la
eliminacion de los compuestos aromaticos en el reactor aerobio estas fueron adsorbidas
rapidamente en el lecho ya que se presentaron bajas concentraciones de los compuestos en
la alimentacién del reactor debido a las altas remociones presentadas en el reactor

anaerobio.
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4.2.5. Perfiles del potencial redox, oxigeno disuelto, pH y alcalinidad

Los perfiles tipicos de las mediciones del potencial 6xido-reduccion (P.O.R.) y del oxigeno
disuelto durante los ciclos experimentales durante la aclimatacion de la biomasa se muestran
en la figura 4.10. Se puede observar que el reactor anaerobio hubo una reduccion del
potencial redox de +110 a -244 mV indicando que en el reactor anaerobio prevalecieron las
condiciones reductoras de anaerobiosis al final del periodo B. Por otra parte en el reactor
aerobio, se observaron valores del potencial redox entre +40 y +115 mV en ambos periodos
presentandose condiciones oxidativas en toda la aclimatacion de la biomasa. Los perfiles del
P.O.R. sugiere que la biomasa anaerobia estaba aclimatada a los ambientes reductivos y
gue la biomasa aerobia estaba aclimatada al ambiente oxidativo necesarios para la reduccion
y mineralizacion de los compuestos aromaticos. Durante el experimento la concentracion del
oxigeno disuelto (O.D.) en el reactor anaerobio pasaron de 2.5 a 0 mg/L y en el reactor

aerobio se mantuvieron por arriba de los 2 mg/L.

Las reacciones biologicas para la degradacion de compuestos aromaticos son reacciones de
oxido-reduccion. El oxigeno es el aceptador final de electrones para el metabolismo aerobio
mientras que el nitrato, el sulfato y el diéxido de carbono sirven como aceptores finales de

electrones en el metabolismo anaerobio.
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Figura 4.10. Perfil del potencial redox y el oxigeno disuelto en la aclimatacion de la biomasa

En la figura 4.11 se muestran las variaciones tipicas de pH durante los ciclos experimentales
del periodo Ay B. Se puede observar que el pH en el influente se mantuvo en 7.5 en ambos
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periodos. En el reactor anaerobio se observa que el pH tiende acidificarse en los primeros 14
ciclos correspondiente al periodo A pasando de 6.9 a 5.7. La disminucion de pH en el medio
es un parametro indicativo del desarrollo de biomasa en el sistema, producto de un aumento
de protones en el medio (etapa acidogénesis). Sin embargo, del ciclo 14 al 27 este tiende a
aumentar ligeramente teniendo valores de 6.4. Se muestra que al incrementar la
concentracion de los compuestos aromaticos (periodo B) el pH del reactor anaerobio volvio a
disminuir ligeramente con valores entre 5.9 y 6.3 durante todo este periodo. El hecho del que
el pH presenté valores bajos en el rector anaerobio fue debido a que durante la degradacion
anaerobia de los compuestos aromaticos se lleva a cabo una carboxilacion del anillo
aromatico generando productos secundarios como el benzoato de propiedades &cidas,
disminuyendo asi el pH, sin embargo, este comportamiento no tuvo un efecto inhibitorio en
los microorganismos permitiendo altas remociones de la DQOt y del COT. Mientras que en el
reactor aerobio el pH tiende a incrementarse durante el primer periodo pasando de 7.2 a 8.5.
Al aumentarse la concentracién de los compuestos a remover se observé que a partir del
ciclo 34 al 41 el pH tiende a disminuir mostrando valores entre 7.5 lo cual nos indico el buen

funcionamiento del sistema aerobio.
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Figura 4.11. Variaciones del pH en la aclimatacién de la biomasa

En los reactores anaerobios, en cuanto a las bacterias acidogénicas el pH 6ptimo esta entre
5y 6.5y, para las metanogénicas debe estar por arriba de 6.5. El pH 6ptimo de un reactor
anaerobio debe mantenerse en un intervalo de 6.5 a 7.5. El pH en el que los
microorganismos en los sistemas aerobios se pueden desarrollar esta en un intervalo entre 6
y 9 unidades (Kemmer, 1994).
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En la figura 4.12 se muestra el comportamiento de la alcalinidad en el reactor anaerobio. La
alcalinidad ayuda a regular los cambios del pH, es decir, proporciona un amortiguamiento
para resistirlos. En los reactores anaerobios este es un pardmetro importante ya que nos
indica de forma indirecta la actividad de la etapa de acidogénica y nos ayuda a prevenir un
fallo general del proceso por acidificacion. Se observé que en los periodos A 'y B la
alcalinidad en el influente present6 valores de 73.1 y 67 mg CaCOs/L respectivamente. Se
mostré que la alcalinidad disminuyd en los primeros 14 ciclo de 97 a 47 mg CaCOs /L que
correspondio con la disminucion del pH en estos ciclos (ver figura 4.11), sin embargo a partir
del ciclo 14 hasta el ciclo 41 la alcalinidad incrementé hasta llegar a valores de 183 mg
CaCOgs/L. Como se puede observar, la alcalinidad en el efluente fue mayor que en el
influente en casi toda la experimentacion, lo que nos indicé un buen funcionamiento del
sistema, ya que una caida drastica en el pH indica un proceso de acidificacion que afectaria
a la etapa metanogénica. Dicha acidificacion puede provocar desequilibrios entre la
produccion y el consumo de acidos grasos volatiles, produciendo la acumulacion de éstos y
en consiguiente un descenso del pH y una inhibicion del funcionamiento de los

microorganismos metanogenicos.
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Figura 4.12. Comportamiento de la alcalinidad en el reactor anaerobio
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4.3. OPERACION DEL SISTEMA COMBINADO ANAEROBIO/AEROBIO DE
LECHO FLUIDIZADO PARA LA REMOCION DEL BENCENO, TOLUENO,
m-p XILENOS Y NAFTALENO EMPLEANDO TRES GRADOS DE
FLUIDIZACION

Una vez terminada la etapa de aclimatacion de la biomasa se procedié con el arranque del
sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en régimen continuo. En este
apartado se presentan los resultados de los tres grados de fluidizacion divididos en las tres
fases con las cuales fue operado el sistema combinado para la remocion de los compuestos

aromaticos.
4.3.1. Operacion del sistema

En la tabla 4.5 se muestran los parametros de operacion con los cuales trabajé el reactor
anaerobio y aerobio de lecho fluidizado en cada una de las fases para la remocion de los
compuestos aromaticos. El sistema operd en serie y en régimen continuo durante 76 dias
con un caudal de alimentacién de 10 L/d, trabajando con concentraciones de benceno y
tolueno de 15 mg/L, m-p xilenos de 13 mg/L y naftaleno aproximadamente a la solubilidad en
el agua (31 mg/L), mayor a las concentraciones utilizadas por de Nardi et al., (2002), Pruden
et al., (2003), Vainberg et al., (2002) y Ma y Love, (2001).

El flujo combinado Qajimentacisn/Qrecirculacion fu€ bombeado a través de la columna con una
velocidad del flujo axial de 17.22 a 27.4 m/h correspondiente a una tasa de flujo de 287 a
456.73 L/Im>-area seccién transversal del lecho por minuto en el RANLF y para el RAELF se
obtuvo una velocidad de flujo axial de 20.24 a 25.99 m/h que corresponde a una tasa de flujo
de 337.29 a 432.8 L/m*area seccién transversal del lecho por minuto. Bajo estas
condiciones el lecho fue fluidizado del 30 al 50% en ambos reactores. Se ha determinado
gue los reactores de lecho fluidizado utilizando particulas CAG promedio de 0.6 a 1.0 mm
generan velocidades de flujo axial de 20 a 24 m/h (Metcaf & Eddy, 2003). Por lo que en este
estudio las velocidades axiales aplicadas al lecho se encontraron entre los valores
recomendados utilizando CAG como soporte con un didmetro promedio de 1.0 mm
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Tabla 4.5. Pardmetros de operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho

fluidizado
Parametros de operacion | Fase 1 Fase 2 Fase 3
RANLF
Altura del lecho sedimentado 34.5cm 34.5cm 34.5cm
;’g{;‘i‘gg‘tggyecm 0.850 L 0.850 L 0.850 L
Volumen total del sistema 4.3 L 4.3 L 4.3L
Altura del lecho fluidizado 45 cm 48.5 cm 52 cm
Volumen del lecho fluidizado 1.108 L 1.194 L 1.28 L
Grado Fluidizacion 30% 40% 50%
Densidad del lecho fluidizado | 1.119 kg/L 1.038 kg/L 0.968 kg/L
Caudal de recirculacion 0.7 L/min 0.980 L/min | 1.118 L/min
Relacion Qr/Q 100.8 141.12 161.06
I\éi'ﬁg'ﬁlj‘i‘;igz'dgulo axialenel | 1255 i | 24.04mm | 27.40 mm
Flujo a través de la columna | 0.7069 L/min | 0.986 L/min | 1.125 L/min
TRH 2.66 h 2.86 h 3.07 h
Temperatura 352 °C 352 °C 35+2 °C
RAELF

Altura del lecho sedimentado 28 cm 28 cm 28 cm
;/é’(;‘i‘r?::;‘t:;c')'e‘:ho 0.690 L 0.690 L 0.690 L
Volumen total del sistema 4.3L 4.3L 4.3L
Altura del lecho fluidizado 36.5cm 39cm 42 cm
Volumen del lecho fluidizado 0.899 L 0.960 L 1.03L
Grado Fluidizacion 30% 40% 50%
Densidad del lecho fluidizado | 1.120 kg/L 1.048 kg/L 0.973 kg/L
Caudal de recirculaciéon 0.825 L/min | 0.955 L/min | 1.060 L/min
Relacion Qr/Q 118.8 137.52 152.64
I\éi'ﬁg'ﬁ&%igzggujo axialenel | 5004 mm | 2341mm | 25.99 mh
Flujo a través de la columna 0.831 L/min | 0.961 L/min | 1.066 L/min
TRH 1.130 h 1.77h 2.29h
Caudal de aeracién 100 mL/min | 100 mL/min | 100 mL/min

Como se muestran en la tabla anterior existe una diferencia entre la altura de lecho
sedimentado de cada reactor: 34.5 cm para el reactor anaerobio y 28 cm para el reactor
aerobio, lo cual implicé diferencias en los parametros de operacion de los reactores como

son: el caudal de recirculacién, THR, velocidad del flujo axial en el lecho, densidad del lecho
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fluidizado, etc. Al aumentar el caudal de recirculacion se incrementa el grado o el porcentaje
de fluidizacion (aumento de la altura del lecho) dando como resultados un incremento en el

TRH y otros parametros.

En el caso del reactor anaerobio los caudales de recirculacidon que se necesitaron para
fluidizar el lecho a un 30, 40 y 50% fueron de 0.7 hasta 1.118 L/min, mientras que para el
reactor aerobio fueron de 0.825 hasta 1.060 L/min, generando tiempos de retencion
hidraulico de 2.66 a 3.07 hy de 1.13 a 2.29 h respectivamente.

4.3.2. Remocion de la materia organica

La evoluciéon de las concentraciones de la materia organica medidas con DQO y COT en el
influente y efluente del reactor anaerobio y aerobio se muestran en la figura 4.13 y 4.14, asi
como la carga organica volumétrica aplicada en los tres grados de fluidizacién. Se observa
gue en la figura 4.13 la concentracion de la DQOt durantes las tres fases en el reactor
anaerobio se mantuvo en un rango entre 1,560 y 2,980 mg/L observandose que la maxima
carga organica volumétrica que soporté fue de 26.8 kg DQOt/m®-d que correspondié a la fase
2 con TRH de 2.86 h. La remocién de la DQO en la primera fase fue del 93% operando con
TRH de 2.66 h. Se puede apreciar que al aumentar el porcentaje de fluidizacion en la fase 2
gue corresponde a un grado de fluidizacion del 40% con TRH de 2.86 h, aumenté la
remocion de la DQO cerca del 99%. En la fase 3 se puede esperar que al incrementase el
grado de fluidizacion o el TRH se observaria un ligero aumento en la remocion de la DQO,
sin embargo, la remocion de la DQO no siguié aumentado manteniéndose con remociones
del 98%, esto pudo ser debido a que las altas velocidades aplicadas al reactor tienen un
efecto ligeramente negativo sobre la remocién de la materia organica, ya que al aumentar la
velocidad de flujo axial hubo desprendimiento de la biopelicula sobre el soporte, provocando
gue el tiempo de retencion celular (TRC) disminuyera, lo cual no permiti6 que se siguiera

aumentando la remocion de la DQO.
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Figura 4.13. Comportamiento de la DQO y carga organica aplicada en el RANLF durante los
tres grados de fluidizacion

Por otro lado en la figura 4.14 se muestra la evolucion de las concentraciones de la DQO en
el influente y en el efluente del reactor aerobio asi como la carga organica volumétrica
aplicada. Se observa que la concentracibn de la DQOt en el influente presentd
concentraciones bajas pasando de 206 mg/L hasta valores por debajo de 20 mg DQOIL,
estas concentraciones bajas es debido al buen funcionamiento del reactor anaerobio en las
tres fases obteniéndose altas remociones de la materia organica. La maxima carga organica
volumétrica aplicada fue 3.7 kg DQOt/m?*-d que correspondi6 a la fase 1. En las fases 2 y 3
se muestra que las cargas organicas son menores debido a que se presentaron
concentraciones menores de DQO en el influente en ambas fases. Las concentraciones de
DQO en el efluente pasaron de 110 mg/L hasta valores menores a 5 mg/L. En las tres fases,
las remociones de la DQO fueron variadas observandose remociones entre 30 y 100%, estas
variaciones pueden ser debidas a que la mayor parte de materia organica es consumida en
el reactor anaerobio por lo que no llegd suficiente sustrato al reactor aerobio, provocando
fluctuaciones en la DQO del efluente ademas del desprendimiento de biomasa del soporte lo
gue generd TRC bajos. Sin embargo, la maxima remocién de DQO gue se presento fue del
100% el la fase 2 con un TRH de 1.77 h. En la fase 1 fue del 86% con un TRH de 1.13 y por
ultimo la fase 3, presentd un maxima remocién del 82% con un TRH de 2.29 h. Se observo
gue en la fase 3 la remocidén de la DQO bajé debido a que también el TRC disminuy6

provocado por el aumento en el caudal de recirculacion. En la figura 4.15 se muestra la

65




evolucion de las eficiencias de remocion de la DQO en el reactor anaerobio y aerobio. Cabe

sefalar que durante la fase 1, la DQO fue medida como DQOt ya que en esta fase no se

presentd desprendimiento de la biopelicula. En la fase 2 y 3 la DQO fue determinada como

DQOs debido al desprendimiento de la biomasa del soporte.
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Figura 4.14. Comportamiento de la DQO y carga organica aplicada en el RAELF durante los
tres grados de fluidizacién
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Figura 4.15. Evolucion de las eficiencias de remocion de la DQO durante los tres grados de

fluidizacion

El comportamiento del carbono organico total se muestra en la figura 4.16. Se observa que el

COT aplicado al reactor anaerobio durante las tres fases se mantuvo entre 315 y 370 mg/L.
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Asimismo se puede observar que el COT en los efluentes de ambos reactores presenté un

comportamiento parecido al de la DQO, pasando en la primera fase de 350 a 10 mg/L en el

reactor anaerobio y a 0 mg/L en el reactor aerobio con remociones del 97% y 100%

respectivamente. Cabe mencionar que durante los dias de operacién en esta fase, la
remocion del COT en el RAELF fue del 100% operando con un TRH de 1.13 h. Mientras que

en la fase 2 y 3, no se observé un cambio significativo en la remocién del COT, sin embargo,

el mismo efecto no es observado en el reactor aerobio con respecto a la primer fase ya que

en la fase 2 y 3 se presentaron variaciones en la remocion del COT entre 17 y 100%

disminuyendo al 69.8% en la fase 2 y del 80.3% en la fase 3.
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Figura 4.16. Comportamiento del COT durante los tres grados de fluidizacion
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4.3.3. Tasas de remociodn

En las figuras 4.17a y 4.17b se muestra el comportamiento de la tasa de remocion
volumétrica anaerobia y la relacion que existe entre la concentracion de la DQO. Se puede
ver en la figura 17a que la maxima tasa de remocion de la materia organica en el RANLF fue
de 2,690 g DQO/L-d para una carga de 26.8 kg DQO/m*-d con TRH de 2.86 h
correspondiente a la fase 2 y la maxima tasa especifica de remocion que se obtuvo fue de
85.13 g DQO/g SSV-d con TRH de 3.07 h para una carga de 20.84 kg DQO/m®-d. Asimismo
en la figura 17b se observa que al incrementar la concentracion de DQO en el influente,
aumenta la tasa de remocion, lo que indica una mayor velocidad de consumo de la DQO al
aplicar concentraciones elevadas de materia organica. Este comportamiento indica que la
velocidad de remocion de la materia organica en el RANLF no depende del aumento de la

velocidad axial en el lecho.
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Figura 4.17. Tasa de remocién volumétricas. a) Tasas volumétricas obtenidas en el RANLF
durante los tres grados de fluidizacion. b) Tasas volumétricas respecto a la concentracion de
DQO en el influente
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En la figura 4.18a y 4.18b se muestran las tasas de remocion en el RAELF. Se observa que
la tasa maxima de remocion de la DQO fue de 157 g DQO/L-d para una carga de 3.7 kg
DQO/m?-d con un TRH de 1.13 h en la fase 1. Se observa que las tasas volumétricas fueron
disminuyendo a medida que se presentaban altas remociones de materia organica en el
reactor anaerobio y aerobio. Se muestra que estas tasas tienen las mismas variaciones que
se presentaron en las concentraciones de la DQO (figura 4.18b), por lo que indic6 que la
remocién de la materia organica no dependié del aumento de la velocidad axial en el lecho.
Por otro lado la méaxima velocidad de remocién especifica para la DQO fue de 1.57 g DQO/g
SSV-d para una carga de 2.61 kg DQO/m*-d que correspondi6 a un grado de fluidizacién del
30%.
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Figura 4.18. Tasa de remocién volumétricas. a) Tasa volumétricas obtenidas en el RAELF
durante los tres grados de fluidizacion. b) Tasas volumétricas respecto a la concentracion de
DQO en el influente

Al tener altas tasas de remocion el volumen del los reactores disminuye, lo que permite tratar

caudales mayores en tiempos de retencion hidraulico menores. Esto es la ventaja que
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presentan los reactores de lecho fluidizado, ya que los TRH que se manejan son menores
comparados con otros procesos convencionales (UASB, SBR, lodos activado, filtros

percoladores etc.).

4.3.4. Influencia de la altura del lecho en laremocion de la materia organica

Como se muestra en la figura 4.19 para generar un grado de fluidizacién del 30, 40 y 50% en
el reactor anaerobio y aerobio fue necesario manejar caudales de recirculacion de 0.7, 0.98,
1.125 L/min y 0.825, 0.961 y 1.066 L/min respectivamente. Estos datos fueron obtenidos
experimentalmente utilizando diferentes caudales de recirculacion hasta obtener el grado de
fluidizacion deseado. La altura de lecho sedimentado, es decir, la altura del carbén sin aplicar
recirculacion fue de 34.5 cm en el reactor anaerobio y 28 cm en el reactor aerobio. Al aplicar
el 30% de fluidizacion, en ambos reactores se obtiene una altura del lecho de 45 cm en el
RANLF y 36.5 cm en el RAELF obteniéndose una remocién del 97 y 100% del COT
respectivamente. Al aumentar la altura del lecho en el RANLF se observd una ligera
disminucién en la remocién del COT. Sin embargo en el reactor aerobio la remocion del COT
disminuyo al 71 y 88% aplicando un 40 y 50% de fluidizacion del lecho correspondiente a la

altura del carb6n de 39 y 42 cm.

En general, las mayores remociones de COT en el RANLF se obtuvieron con una altura del
lecho de 45 cm y en el RAELF con una altura de 36.5 cm operando con TRH de 2.66 y 1.13 h
respectivamente. Este comportamiento indicé que un 30% de fluidizacién del lecho en ambos
reactores es suficiente para que existan altas remociones de materia organica, ya que existe

una alta transferencia de masa entre el sustrato y el CAG.
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Figura 4.19. Influencia de la altura del lecho en la remocion del COT

La eficiencia de eliminacién de la materia organica se encuentra directamente relacionada
con la concentracion de biomasa adherida al CAG, encontrandose la mayor eficiencia de
eliminacién cuando la biomasa alcanzé su maxima concentracion en la fase 1 para ambos
reactores. De lo anterior se puede explicar que debido a una mayor concentracion de
biomasa existe una mayor actividad microbiana y, por lo tanto, una mayor remocion de los
contaminantes.

4.3.5. Determinacion de la biomasa adherida al CAG y el efecto de la velocidad axial en

la concentracién de la biomasa en los reactores de lecho fluidizado

Durante la operacién de los reactores se determiné la cantidad de biopelicula en el soporte.
En la tabla 4.6 se muestra el promedio de biomasa adherida al CAG como g biomasa/g CAG,
asi como la concentracion de biomasa dentro de los reactores medidos como mg SSV/L. Los
resultados mostraron una mayor concentracion de biomasa en el reactor aerobio que en el
reactor anaerobio. Los sistemas anaerobios se caracterizan por tener un bajo rendimiento de
crecimiento indicando que solo una pequefia porcion de producto organico es sintetizado a

nuevas células (Melgoza, 2003). Se puede observar que las maximas concentraciones de
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SSV encontradas en los reactores correspondieron a la fase 1 trabajando con un grado de

fluidizacion del 30%.

Tabla 4.6. Biomasa adherida al CAG en los tres grados de fluidizacion

RANLF RAELF
Concentracion Concentracién
Fase | Dia | g de biomasa/g CAG de biomasa |g de biomasa/g CAG de biomasa
(mg/L) (mg/L)
1 29 0.0348 39,001.846 0.672 75,332
2 53 0.0296 30,792,763 0.0473 49,609
3 76 0.022 21,422.18 0.035 34,661

Las muestras para la determinacion de la biomas adherida al CAG fueron recolectadas en
dos puntos de muestreo localizadas a los 13 y 30 cm de la base de cada reactor, con el
objetivo de determinar una cantidad uniforme de biomasa dentro de los reactores. Martinez
et al., (2004) determin6 la biomasa adherida al CAG en un reactor aerobio de lecho
fluidizado para la remocion del 1,2 dicloroetano reportando valores entre 0.021 y 0.031 g
biomasa/g CAG. William (1998) calculo la concentraciéon de biomasa en un RAELF para la
biodegradacion de diclorometano obteniendo valores de 12,1138-15,252 mg SST/L con
alturas de lecho de 21.1 y 35 cm. Mientras de Vainberg et al., (2002) reporté concentraciones
de biomasa entre 8,080 y 14, 740 mg SST/L en un RAELF para el tratamiento BTEX y MTBE.
Ademas Saravanane et al., (2004) estimé la concentracion de biomasa en un RANLF en el
tratamiento de compuestos recalcitrantes obteniendo valores de 12,500 a 13,332 mg/L.
Ademas otro estudio realizado por Giilsen y Turan (2004) tratando lixiviados de rellenos
sanitarios con un RANLF aplicando una carga orgénica de 37 kg DQO/m?*-d determinaron
gue la concentracion de SSV fue de 70,000 mg/L. Una de las principales ventajas de los
reactores de lecho fluidizado es que acumulan una gran cantidad de biomasa en el soporte,
por arriba de 30,000 mg/L (Iza, 1991; Turan y Ozturk, 1996; Buffiere et al., 1998; Ozturk,
1999; Turan, 2000).

Por otro lado el crecimiento de la biopelicula o su desprendimiento esta en relacion con la
velocidad axial del flujo. Este efecto puede ser estudiado siguiendo el comportamiento de los
SSV (Diez et al., 1995).
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El efecto de la velocidad de flujo axial sobre la concentracion de la biomasa esta
representado en la figura 4.20. Se muestra que al aumentar la velocidad axial en el lecho
existe desprendimiento de la biopelicula en ambos reactores. Al aplicar velocidades de 17.22
hasta 27.40 m*m?h en el reactor anaerobio que corresponde a una fluidizacién del lecho
entre le 30 y 50%, la concentracion de biomasa disminuye de 39,001 a 21,422 mg/L,
incrementdndose la concentracion de SSV en el efluente de 75 hasta 2,040 mg/L,
provocando que el TRC disminuya de 13.58 a 0.19 h. De igual forma, en el reactor aerobio la
concentracion de biomasa disminuyo de 75,332 a 34, 661 mg/L al aplicar velocidades entre
20.24 y 25.99 m®/m?h (30 al 50% fluidizacién). La concentracién de biomasa en el efluente

se incrementd de 69 a 720 mg/L, asimismo el TRC disminuy6 de 19.76 a 0.77 h.
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Figura 4.20. Efecto de la velocidad del flujo axial en la concentracion de los SSV dentro de
los reactores de lecho fluidizado

El cambio en la concentracidn de la biomasa en un reactor de lecho fluidizado con respecto a
la velocidad axial depende del incremento y/o disminucion de la velocidad, asi como también
del didmetro de la particula. Shieh et al., (1981) describe que al aumentar el tamafio de la
particula incrementa la concentracion de biomasa y son dependientes de la velocidad axial y

del espesor de la biopelicula.
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4.3.6. Remocion de compuestos aromaticos en los tres grados de fluidizacion

En la tabla 4.7 se muestran los resultados de las concentraciones de los compuestos

aromaticos en los influentes y efluentes de los reactores de lecho fluidizados. Los datos

fueron tomados una vez que ambos reactores se encontraron en estado estacionario.

Tabla 4.7. Compuestos aromaticos presentes en el agua en los tres grados de fluidizacion

Grado de .
fluidizacion | Reactor Benceno Tolueno m,p xilenos Naftaleno

(%) (mgiL) (mg/L) (mgiL) (mgiL)

30 Influente | Efluente | Influente | Efluente | Influente | Efluente | Influente | Efluente
Anaerobio 14.15 0.082 11.54 0.021 12.53 <0.006 27.12 0.045

40 11.14 0.162 13.8 0.015 11.91 <0.006 23.84 0.015

50 13.10 0.348 10.10 0.025 11.07 <0.006 24.02 0.040

30 0.082 | <0.006 0.021 <0.006 | <0.006 | <0.006 0.045 <0.006

40 Aerobio | 0.162 | <0.006 0.015 <0.006 | <0.006 | <0.006 0.015 <0.006

50 0.348 | <0.006 0.025 <0.006 | <0.006 | <0.006 0.040 <0.006

Se observa que las concentraciones de BTX en el influente no concuerdan con las
concentraciones maximas, lo cual se debe ha que estos compuestos estan expuestos al
medio ambiente y una cantidad de estos se volatiliza rapidamente a la atmdsfera, mientras
gue el naftaleno presenté una concentracion aproximada a la solubilidad en el agua (31
mg/L).

Se muestra en la figura 4.21a que al aumentar el grado de fluidizacion en el reactor
anaerobio la remocién del benceno disminuye pasando de 99.4 a 97.3%, mientras que el
tolueno y el naftaleno la remocién aumenta ligeramente con grado de fluidizacién del 40%, al
aumentar la fluidizacion disminuye la remocion de estos dos compuestos pasando de 99.9 a
99.8%. En los xilenos se presentd una remocion del 99.95% en los tres grados de
fluidizacion. En la figura 4.21b se muestra las remociones de los compuestos aromaticos en
el reactor aerobio. Al incrementarse la fluidizacién aumenté la remocién del benceno de 92.7
a 98.3%, mientras que para el tolueno y naftaleno se observa que con un grado de
fluidizacién del 40% las remociones disminuyen pasando de 71.5 a 60% para el tolueno y de

86.7 a 60% para el naftaleno, mientras que el m,p xileno el mismo comportamiento es
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observado en los tres grados de fluidizacion obteniéndose remociones del 83.4%. Las
variaciones del benceno, tolueno y naftaleno pueden ser debidas al comportamiento

hidrodinamico del lecho y al desprendimiento de la biopelicula del soporte.
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Figura 4.21. Remocion de compuestos aromaticos aplicando diferentes grados de
fluidizaciéon. a) RANLF y b) RAELF

En general, la mayor remocion de los compuestos arométicos en el sistema combinado fue

del 99.96% operando con un grado de fluidizacién del lecho del 30%.

En la tabla 4.8 se muestra una comparacion entre la remocion de los compuestos aromaticos
obtenidos en este trabajo y otros procesos de tratamiento biolégicos que se utilizaron para la
remocion de BTEX. Se observa la ventaja que tiene el sistema combinado anaerobio/aerobio
de lecho fluidizado sobre los procesos citados ya que se obtuvieron altas remociones de

contaminantes con menores TRH.
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Tabla 4.8. Remocion de compuestos aromaticos obtenidos en diferentes reactores

Tipo de reactor Compuesto Concentracion TRH Remocion Referencia
(mg/L) (h) (%)
Reactor anaerobio
de flujo horizontal Benceno y 5 Benceno 12 > 90% Cattony et al.,
con biomasa Tolueno 5 Tolueno 2004
inmovilizada (HAIB)
Reactor aerobio de MTBE y 99% de MTBEy | Pruden etal.,
lecho fluidizado BTEX LIoNIBS 8.3-5.2 BTEX 2003

99% Etilbenceno,
23% Benceno,
40% o-Xileno, 69%
Tolueno (400

Reactor aerobio en 400 -1200 mg/L) Acuna et al.,
secuencia batch BTEX BTEX 48-72 99% Tolueno y 2003
Etilbenceno,
99% Benceno,
92% o-Xileno
(2200 mg/L)
HAIB BTEX 37 BTEX 13.5 Mineralizacién de Nardi et
al., 2002
5 Benceno 21.5
Reactor 5 Tolueno anoxico
anoéxico/microaerobio BTX 5 m-xileno >08 ?_'c)\'\//leaéé\ldf)'
en secuencia batch 5 p-xileno 125
5 o-xileno microaerobio
15 Benceno 2.66
Sistema combinado BTX 15 Tolueno anaerobio En este
anaerobio/aerobio de Naftaley:wo 13 m-p xileno >99.96 estudio
lecho fluidizado 27 Naftaleno 1.13
aerobio

4.3.7. Perfiles del potencial redox, oxigeno disuelto, pH y alcalinidad

Se puede observar en la figura 4.22 que el potencial redox aumenta en el rector anaerobio al
momento de fluidizar el lecho pasando -245 a -164 mV (dia 1-3). Durante las dos fases (dia
3-53), los valores del potencial redox se mantuvieron por debajo de los -180 mV
encontrandose en condiciones andxicas y no completamente reductivas. Sin embargo a partir
del dia 54 hasta el dia 76 (fase 3) se observa que el potencial oxido-reduccion nuevamente
se desplaz6 hacia condiciones completamente reductivas pasando de -180 a -310 mV. Por
otra parte en el reactor aerobio, se observaron valores del potencial redox entre +40 y +160
mV presentdndose condiciones oxidativas en las tres fases de fluidizacion. Los perfiles del

P.O.R. muestran que la biomasa anaerobia Yy aerobia se encontraron en un ambiente

76




reductivo y oxidativo necesarios para la reduccion y mineralizacion de los compuestos
aromaticos y de la materia organica. Durante los tres grados de fluidizacién el oxigeno
disuelto (O.D.) en el reactor anaerobio se mantuvo en 0 mg/L aun con potenciales de -40 mV
y en el reactor aerobio la concentracion varié entre 3.5 y 4.2 mg/L, indicando un buen

funcionamiento del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado.
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Figura 4.22. Perfil del potencial redox y el oxigeno disuelto durante los tres grados de
fluidizacion

En la figura 4.23 se muestran las variaciones tipicas de pH durante dias de operacion en
continuo del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado. Se puede observar
gue el pH en el influente se mantuvo en 7.3 y 7.7 el cual se ajust6 en las tres fases con una
solucion de NaOH 4 N y 50 mg/L de CaCOs. En el reactor anaerobio se observa que el pH en
la primera fase se encontré en un intervalo de 6.2 y 6.5. En la segunda fase se mantuvo
aproximadamente entre 6.5. En la fase 3 se observa que en los dias 61, 62 y 63 hubo una
caida en el pH presentdndose una acidificacion con valores de 5.9. Durante la degradacion
de los compuestos aromaticos se generan productos secundarios de propiedades acidas,
disminuyendo el pH. Sin embargo esta caida en el pH no afecto la actividad de los
microorganismos ya que en estos dias se presentaron remociones de DQO de 100%. A partir
del dia 64 hasta el final de la experimentacion los valores del pH volvieron a estabilizarse. Se
muestra que el pH acido que presentd el reactor anaerobio no influyé en las remociones de la

materia organica debido a que los altos caudales de recirculacion que se manejaron
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adicionaron alcalinidad al sistema. Mientras que en el reactor aerobio se muestra que el pH
se incrementd desde los primeros dias de operacion presentandose valores ligeramente

alcalinos y manteniéndose con valores entre 7.9y 8.2.
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Figura 4.23. Variaciones del pH durante los tres grados de fluidizacion

En la figura 4.24 se muestra el comportamiento de la alcalinidad en el reactor anaerobio. Se
observd que durante las tres fases de fluidizacion la alcalinidad en el influente se mantuvo
constantemente con valores entre 67 y 73 mg CaCOs/L. Se muestra que la alcalinidad en el
efluente aumentd de 133 al45 mg CaCOs/L durante los primeros 12 dias de operacioén, sin
embargo a partir del dia 13 la alcalinidad disminuyé manteniéndose con valores de 106 mg
CaCOgs/L hasta el dia 61. El dia 65 y 65 hubo incremento drastico en la alcalinidad del
efluente pasando de valores de 106 hasta 240 mg CaCOs3/L lo cual no concuerda con el pH
de estos dias. Estos valores fueron debido a que se adicioné CaCO3 dentro del reactor, con
la finalidad de ajustar el pH y no provocar un fallo del proceso por acidificacion. Sin embargo
a partir del dia 67 al 76 disminuye la alcalinidad pasando a valores de 130 mg CaCOs3/L al

final de la experimentacion.

Como se puede observar, la alcalinidad en el efluente fue mayor que en el influente en toda
la experimentacion, lo que nos indicé un buen funcionamiento del sistema. Esta alcalinidad
fue proporcionada por el influente y por las altas tasas de recirculacion del efluente
neutralizado por el propio sistema, lo que nos indicé indirectamente una cantidad

considerable de CO, producto de degradacion anaerobia de los compuestos aromaticos.
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Figura 4.24. Comportamiento de la alcalinidad en el RANLF durante los tres grados de
fluidizacion

4.3.8. Resumen de operacién del sistema anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en

estado estacionario

En la tabla 4.9 se muestran los parametros en estado estacionario del RANLF y del RAELF.
La estabilidad de los parametros se observaron a partir del dia 21 al 29 en la primera fase, 47

al 53 enlafase 2 y del dia 71 al 76 en la fase 3.

Los datos muestran que la mayor remocion de la materia organica y de los compuestos
aromaticos fueron llevados en la fase 1 ya sea por biodegradacion o adsorcién dentro del
CAG con una altura del lecho fluidizado de 45 cm en el RANLF y de 36.5 cm y operando con
menores TRH y mayores TRC. Asimismo en esta misma fase fue donde se presento la
mayor concentraciéon de biomasa, lo cual no se desprendié del medio de soporte con las

velocidades de flujo axial aplicadas en los reactores.
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Tabla 4.9. Pardmetros de operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho

fluidizado en estado estacionario

Parametro de operacion Fase 1 Fase 2 Fase 3
RANLF
Altura del lecho fluidizado 45 cm 48.5 cm 52 cm
Volumen del lecho fluidizado 1.108 L 1.194 L 1.28 L
Grado de fluidizacion 30% 40% 50%
;llglqcidad del flujo axial en el lecho 17.22 m/h 24.04 m/h 27 40 m/h
uidizado

Flujo a través de la columna 0.7069 L/min 0.986 L/min 1.125 L/min
DQO influente 1,931.96 mg/L 2,008.06 mg/L 2,010.2 mg/L
DQO efluente 110 mg/L 22.47 mg/L 47.56 mg/L
COT influente 350.1 mg/L 352.6 mg/L 362.87 mg/L
COT efluente 10.18 mg/L 10.22 mg/L 10.31 mg/L

Carga organica volumétrica
aplicada

17.43 kg DQO/m>-d

18.11 kg DQO/m>-d

17.57 kg DQO/m>-d

Tasa de remocion volumétrica

1673.3 g DQO/L-d

1823.56 g DQO/L-d

1745.33 g DQO/L-d

Tasa de remocion especifica

43.37 g DQO/g SSV-d

59.32 g DQO/g SSV-d

85.13 g DQO/g SSV-d

Tiempo de retencién hidraulico

2.66 h

2.86 h

3.07h

g biomasa/g CAG

0.0348 g biomasa/g CAG

0.0296 g biomasa/g CAG

0.022 g biomasa/g CAG

Concentracion de biomasa en el

lecho fluidizado

39,001.846 mg SSV/L

30,792.763 mg SSV/L

21,422,18 mg SSV/L

Biomasa en el efluente 75 mg SSV/L 552. 38 mg SSV/L 2,040 mg SSV/L
Tiempo de retencién celular 13.58 h 1.12h 0.19h
RAELF
Altura del lecho fluidizado 36.5 cm 39 cm 42 cm
Volumen del lecho fluidizado 0.899 L 0.960 L 1.03 L
Grado Fluidizacion 30% 40% 50%
XSRZSS‘S del flujo axial en el lecho 20.24 mih 23.41 mih 25.99 m/h
Flujo a través de la columna 0.831 L/min 0.961 L/min 1.066 L/min
DQO influente 119.44 mg/L 22.47 mg/L 47.56 mg/L
DQO efluente 33.8mg/L 5.23 mg/L 26 mg/L
COT influente 10.31 mg/L 10.22 mg/L 10.31 mg/L
COT efluente 0 mg/L 3.27 mg/L 2.98 mg/L

Carga organica volumétrica

2.61 kg DQO/m?*-d

0.32 kg DQO/m?®-d

0.45 kg DQO/m?®-d

Tasa de remocion volumétrica

96.23 g DQOI/L-d

24.82 g DQOJ/L-d

32.01 g DQO/L-d

Tasa de remocion especifica

1.57 g DQO/g SSV-d

0.27 g DQO/g SSV-d

1.19 g DQO/g SSV-d

Tiempo de retencién hidraulico

1.130 h

1.77h

2.29h

g biomasa/g CAG

0.0672 g biomasa/g CAG

0.0473 g biomasa/g CAG

0.035 g biomasa/g CAG

Concentracion de biomasa en el

lecho fluidizado

75,332.98 mg SSV/L

49,609.34 mg SSV/L

34,661.84 mg SSV/L

Biomasa en el efluente

68.75 mg SSV/L

138.09 mg SSV/L

720 mg SSV/L

Tiempo de retencién celular

19.76 h

5.98 h

0.77h
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4.4. OPERACION DEL SISTEMA COMBINADO ANAEROBIO/AEROBIO DE
LECHO FLUIDIZADO PARA EL TRATAMIENTO DE UN EFLUENTE DE LA
INDUSTRIA PETROQUIMICA

De acuerdo a las mejores condiciones de operacidn obtenidas de los resultados anteriores se
realiz6 la aplicacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado para el
tratamiento de un efluente industrial de la industria petroquimica que en su caracterizacion
presentd altas concentraciones de compuestos aromaticos. La eficiencia del sistema fue
controlada por la DQOs y el COT, analizando la presencia de compuestos aromaticos en los
efluentes de los reactores una vez estabilizada la DQOs y el COT.

4.4.1. Agua residual industrial

El agua residual industrial fue obtenida de una industria petroquimica, se seleccionaron los
puntos de muestreo y se tomaron 200 L de las descargas mas representativas de la
produccion de aromaticos proveniente de la planta fraccionadora y extractora de aromaticos
y estireno (FEA + estireno) y de la planta transformadora de arométicos (TA). Se
seleccionaron estos puntos ya que sus descargas presentan alta concentracion de DQO y de
compuestos aromaticos. Estas descargas junto con otras generadas en la industria, se tratan
en una planta de tratamiento que cuenta con unidades de pretratamiento que consisten en la
remocion de sulfuros, lagunas o fosas de neutralizacion y separadores de aceite. Después
del pretratamiento las aguas residuales llegan a las fosas de igualaciéon u homogeneizacion y
posteriormente al sistema de tratamiento secundario consistente en una laguna de oxidacion

y dos lagunas de estabilizacion de lodos que operan en serie (Ramirez et al., 2002).

4.4.1.1. Caracterizacién del agua residual industrial

Se tomaron muestras de las descargas FEA + estireno y TA, se llevaron al laboratorio donde
se conservaron en refrigeracion a 4°C para realizar la caracterizacion fisicoquimica y un
barrido de compuestos organicos volatiles. Los resultados de la caracterizacion fisicoquimica

del agua residual se muestran en la tabla 4.10.
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Tabla 4.10. Caracteristicas fisicoquimicas de las descargas de los procesos petroquimicos

Pardmetro FEA + estireno TA

DQOt (mg/L) 44,631 180

pH 5.06 5.55

Potencial redox (mV) 0 -10
Conductividad (mS/cm) 0.203 0.510
Temperatura °C 22.6 21.5

Alcalinidad total

(mg/L CaCOs3) 20 33

Nitrogeno total(mg/L) 5 21
N-NH,"(mg/L) 1.91 3.91
Fosforo total (mg/L) 5.9 12.7
Benceno (mg/L) 1,007.8 19.22
Tolueno (mg/L) 239.9 23.72
Etilbenceno (mg/L) 22.8 0.15

Xilenos totales (mg/L) ND 1.2
Estireno (mg/L) 70.75 ND
1,2,4-trimetilbenceno (mg/L) 0.138 ND
1,2,5-trimetilbenceno (mg/L) 0.035 0.323
Naftaleno (mg/L) 3.2 ND

ND. No detectable

Como se observa la descarga compuesta por las aguas residuales procedente de la planta
FEA + estireno presentd un pH acido y una concentracion alta de DQOt de 44,630.6 mg/L,
mientras que la de transformadora de aromaticos se obtuvo un pH &cido y una concentracion
de DQOt de 180.5 mg/L. Como se muestra en la tabla 4.10, los compuestos organicos
volatiles que se cuantificaron en la descarga de FEA + estireno fueron 7: el benceno, tolueno,
etilbenceno, estireno, 1,2,4-trimetilbenceno, 1,2,5-trimetilbenceno y naftaleno. Mientras que
en la descarga de TA se detectaron 5 compuestos: benceno, tolueno, etilbenceno, xilenos
totales y 1,2,5-trimetilbenceno encontrandose los tres dltimos en bajas concentraciones La
mayor concentracion de estos compuestos aromaticos se encontr0 en la descarga
correspondiente a la planta FEA + estireno. Estas diferencias de concentraciones de lo
compuestos aromaticos en las descargas es debido a los distintos procesos de obtencion de

aromaticos y las reacciones que se efectian en cada proceso.
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4.4.2. Operacion del sistema

El sistema oper6é durante 51 dias en régimen continuo con los parametros de operacion
mostrados en la tabla 4.11 con un caudal de alimentacion de 10 L/d. Los parametros se
seleccionaron de acuerdo a la mejor eficiencia en la remocion del COT observada en los tres
grados de fluidizacién de la etapa anterior. Ademas otros de los criterios que se tomaron para
seleccionar los parametros fue la velocidad de flujo axial en el lecho fluidizado, ya que en
estas velocidades se presentd un menor desprendimiento de la biopelicula lo que permitié un
mayor TRC en ambos reactores (ver tabla 4.9). La fase con la que operé mejor el sistema de
acuerdo al comportamiento hidrodindmico y en cuanto a la remocion de la materia organica y

compuestos aromaticos fue la fase 1 con un grado de fluidizacién del 30%.

Tabla 4.11. Parametros de operacion del sistema combinado para el tratamiento de un

efluente industrial

Parametros de operacion RANLF RAELF
Altura del lecho sedimentado 34.5cm 28 cm
;’é’é‘:nr?g:tg;')'ec“" 0.850 L 0.690 L
Volumen total del sistema 4.3 L 43 L
Altura del lecho fluidizado 45 cm 36.5cm
Volumen del lecho fluidizado 1.108 L 0.899 L
Grado Fluidizacion 30% 30%
Densidad del lecho fluidizado | 1.119 kg/L | 1.120 kg/L
Caudal de recirculacion 0.7 L/min [ 0.825 L/min
Relacién Qr/Q 100.8 118.8

Velocidad del flujo axial en el
lecho fluidizado

Flujo a través de la columna | 0.7069 L/min | 0.831 L/min
Tiempo de retencion

17.22 m/h 20.24 m/h

L 2.66 h 1.130 h
hidraulico
Temperatura 35+2 °C ambiente
Caudal de aeracion - 100'290
mL/min
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4.4.3. Alimentacion del agua residual industrial al sistema

Para la alimentacién del agua residual al sistema, se establecieron diferentes cargas
organicas volumétricas a partir de la maxima carga que soporté el sistema en la etapa
anterior con diferentes mezclas de agua residual de las descargas de FEA + estireno y TA. El
propoésito de esta etapa de la experimentacion fue obtener la méaxima carga que pudo
soportar el sistema para el tratamiento de las aguas residuales provenientes de la FEA +
estireno y TA. En la tabla 4.12 se muestran las cargas promedios y concentraciones de DQO
obtenidas con las diferentes mezclas de agua residual y su periodo de alimentacion al

sistema.

Tabla 4.12. Cargas orgéanicas obtenidas con diferentes mezclas del agua residual industrial

DQOt (mg/L) 2,231 | 4,810 | 4,980
Bv (kg DQO/m?3-d) 20.1 | 43.4 45
% FEA + estireno 50 70 70
% TA 50 30 30

Para minimizar pérdidas por volatilizacion de los compuestos arométicos contenidos en el
agua residual de la petroquimica, el tanque de alimentaciébn fue cubierto por hielo
manteniendo una temperatura del agua residual entre 10 y 12°C. Ademas, las mezclas de
agua residual fueron agitadas lentamente por medio de un agitador de propela. El objetivo de
esta agitacion fue tener una mezcla homogénea del agua residual ya que esta presentaba
una capa de solventes en la superficie del agua.

4.4.4., Remocion de la materia organica

La evolucion de las concentraciones de la materia organica medidas con DQO y COT en el

influente y efluente del reactor anaerobio y aerobio se muestran en la figura 4.25 y 4.26.
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Figura 4.25. Comportamiento de la DQO en el sistema combinado anaerobio/aerobio de

lecho fluidizado en el tratamiento del efluente industrial
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Figura 4.26. Comportamiento del COT en el sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho
fluidizado en el tratamiento del efluente industrial

En la tabla 4.13 se presentan un resumen de la operacién del sistema en base a la carga

organica y a la concentracion de DQOt que trato el sistema.
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Tabla 4.13. Resumen de operacion del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho

fluidizado para el tratamiento del efluente de la industria petroquimica

TRH TRH ] DQOe DQOe Carga ] )
Dias de DQOi ] Remocién Remocion
] RANLF | RAELF RANLF | RAELF organica Remocién
operacion (mgl/L) 3 RAELF (%) global (%)
(h) (h) (mg/L) | (mg/L) | kg DQOt/m>-d | RANLF (%)
1-12 2.66 1.13 2,231 307 22 20.1 86.5 93.3 99
13-35 2.66 1.13 4,810 597 130 43.4 87.5 80 97.3
41-51 2.66 1.13 4,978 828 121 45 83.3 87 97

DQOi = DQOt influente

DQOe= DQOs efluente

TRH=tiempo de retencién hidraulico

RANLF= reactor anaerobio de lecho fluidizado
RAELF= reactor aerobio de lecho fluidizado

Del dia 1 al 12 de operacién el sistema traté una carga orgéanica de 20.1 kg DQOt/m?*-d que
corresponde a una mezcla del 50% de agua residual de la FEA + estireno y 50% de agua
residual de la TA con una concentracion de DQOt y COT de 2,300 y 520 mg/L. Se observa
gue desde el primer dia el reactor anaerobio y aerobio presenté una remocién del 67 y 76%
de la DQOs respectivamente. A partir del dia 2 al 12 comenz6 a aumentar la remocién para
ambos reactores presentandose una remocién global del 99% con una concentracion de
DQOs en el efluente final de 30 mg/L y del COT de 8.7 mg/L.

La concentracion de DQOt y COT se aument6 a 4,700 y 720 mg/L respectivamente a partir
del dia 12 disminuyendo la remocion de la DQOs del 86.5 al 82% en el RANLF los dias 13 al
17 y aumentando el COT de 8.7 a 150 mg/L, mientras que el RAELF la eficiencia bajo
pasando del 90 al 38% el dia 13. Este comportamiento fue debido a que se aplicé una carga
de 43.4 kg DQOtm*-d y a las caracteristicas téxicas del agua residual lo que ocasioné un
desequilibrio en la actividad de las biomasas. Sin embargo, las eficiencias de DQOs en el
efluente del RANLF comenzaron a aumentar a partir del dia 18 al 35 mostrando remociones
de hasta el 93% y en el RAELF a partir del dia 14 se observaron remociones del 85y 67%.
La remocion global que mostré el sistema fue de 97% con una concentracion en el efluente
final de 100+10 mg DQOs/L y de 20+7 mg COT/L aplicando una carga organica al sistema de
43 kg DQOt/m3-d. Se observé que el aumento en las proporciones del agua residual no

provocaron una inestabilidad en el sistema y que la actividad de los microorganismos
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anaerobios y aerobios no se vio afectada por las caracteristicas toxicas del agua residual
industrial, por lo cual se decidié alimentar al sistema con el 100% de la descarga de agua
residual de la FEA + estireno. Cabe mencionar que durante este periodo y en adelante (dias
13-51) el caudal de aeracién en el reactor aerobio fue aumentado de 100 a 200 mL/min,
debido a que la concentracion de DQO en el influente del reactor aerobio se incremento a
partir de estos dias, al incrementarse la materia organica la actividad de los microorganismos
aerobios aumenta por lo que requiere un suministro de oxigeno méas elevado para poder

llevar a cabo sus funciones metabdlicas de manera adecuada.

Entre los dias 36 y 40 de operacion, el sistema fue alimentado con el 100% de agua residual
proveniente de la FEA + estireno con una concentracion de DQOt y COT de 45,000 y 18,600
mg/L respectivamente (en la figuras 4.24 y 4.25 no se aprecian estas concentraciones ya que
se encuentran fuera del rango de visualizacion). Se observé que a pesar de este aumento
drastico de la DQOt y COT, las remociones aumentaron en ambos reactores para una
remocion global mayor al 99%, la DQOs y el COT del efluente final fueron de 147 y 29 mg/L
respectivamente. Sin embargo, el periodo de operacion con esta carga fue de solo 4 dias
debido ha que el agua residual contenia una alta concentracion de solventes el cual disolvié
el acrilico del reactor anaerobio dafiandolo por completo. Ademas, se observé que con esta
agua se presentaban problemas en la fluidizacién del lecho en los reactores (mas en el
RANLF), debido a que las particulas de CAG quedaban adheridas fuertemente en las
paredes de los reactores lo que ocasionaba que el lecho no fluidizara de forma correcta.
Asimismo, este problema ocasiond un tamponamiento en el reactor anaerobio provocando un
aumento en la presion en la columna y en las mangueras por donde se llevaba a cabo la

recirculacion.

Debido a este problema que se presento utilizando el 100% del agua residual de la FEA +
estireno, el reactor dafiado fue reemplazado por otra columna de las mismas dimensiones, la
Unica diferencia que presentaba la nueva columna a comparacion de la dafiada es que esta
no contaba con una chaqueta de calentamiento, por lo cual el nuevo reactor anaerobio opero
a temperatura ambiente durante los ultimos dias de experimentacion. EI CAG de la columna

dafiada fue extraido y puesto en el nuevo reactor.
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Una vez reparado el reactor anaerobio se decidi6 a trabajar nuevamente con una
y COT de 4,900 y 715 mg/L correspondiente al 70% de agua
residual de la FEA + estireno y el 30% de agua residual de la TA. Se observa que la

concentracion de DQOt

eficiencia del reactor anaerobio bajo a un 82% de remocion de la DQOs, esta pudo ser
debida al cambio de temperatura, ya que antes de que se presentara el problema con el
agua, el RANLF operaba a una temperatura de 35+2 °C y no a temperatura ambiente (24.5
°C), lo cual nos indicd que el factor temperatura en el RANLF es un parametro importante
para el tratamiento de las aguas residuales de efluentes industriales. Por otro lado el RAELF
las remociones aumentaron a un 87%. La remocién global que mostré el sistema fue del 97%
con una concentracion en el efluente final de 102+10 mg DQOs/L y de 27+3 mg COT/L. En la
figura 4.27 se muestra la evolucion de las eficiencias de remocion de la DQO en el reactor

anaerobio y aerobio de lecho fluidizado.
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Figura 4.27. Evolucion de las eficiencias de remocion de la DQOs en el sistema combinado

anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en el tratamiento del efluente industrial
Las cargas organicas aplicadas en los reactores de lecho fluidizado a escala laboratorio se

encuentran entre valores de 1 hasta 180 kg DQO/m3-d y a escala real son operados con
cargas de 30 a 60 kg DQO/m?3-d (Marin et al., 1999).
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En trabajos realizados con este tipo de agua residual, Estrada y Garcia (2004) utilizaron dos
biofiltros empacados con turba en condiciones aerobias y anaerobias para el tratamiento de
un efluente petroquimico con presencia de 1,2 dicloroetano y BTEX, los cuales fueron
operados con un TRH de 18.5 y 20 h respectivamente reportando una remocién de DQO y
de los compuestos organicos por arriba del 88% en ambos reactores. También esta agua
residual industrial fue estudia por Stergar et al., (2003) en un reactor UASB alcanzando
eficiencias de remocion de DQO de 85% con TRH de 1.5 d aplicando una carga organica
méxima de 12.5 kg DQO/m*-d con una concentracién de DQO maxima de 20,000 mgl/L.
Tomasini et al., (2004) emplearon cuatro reactores en secuencia batch, dos con biomasa
inmovilizada en condiciones anaerobias y dos con biomasa suspendida en condiciones
aerobias operados con un TRH de 48 h cada uno, para tratar el agua residual de una
industria petroquimica con presencia de compuestos aromaticos. Reportaron que el reactor
aerobio de biomasa suspendida presentd inhibicion en el crecimiento de la biomasa
obteniéndose remociones de DQO entre 40-50%. Mientras que en los reactores con biomasa

inmovilizada se obtuvieron remociones del 66- 88%.

En este trabajo el sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado empacado con
CAG trat6 cargas organicas de 20.1 a 45 kg DQOtm?-d con eficiencias de remocién de la
DQO mayor al 97% operando con un TRH global de 3.8 h (2.66 h en el RANLFy 1.13 h en el
RAELF).

El RANLF es donde se llevo a cabo la mayor remocion de la materia organica por lo que el
RAELF sirvi6 como un tratamiento de pulimento. En la siguiente tabla 4.14 se muestra una
comparaciéon de reactores anaerobios de lecho fluidizado soportados con CAG empleados
para el tratamiento de aguas residuales industriales.

Tabla 4.14. Condiciones de operacion en reactores anaerobios de lecho fluidizado

Agua Temperatura Carga TRH Remocién _
_ . organica . Referencia
residual C kg DQO/m’-d (h) DQO (%)
Lecherias 37 3-5 18-12 71-85 Denacy
Malazas 36 12-30 3-8 50-95 Dunn
Acido citrico 35 42 24 70 (1988)
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Glucosa 35 10 12 95

. En este
Petroquimica 33-35 20.1-45 2.66 83-88 )
estudio

4.4.5. Tasas de remociodn

La evolucion de las tasas de remocion volumétricas de ambos reactores se muestra en la
figura 4.28. Las tasas de remocion fueron mayores en el RANLF en toda la experimentacion,
incrementandose a medida que se aumentaba la concentracion de DQOt. En las
concentraciones de 2,300 mg DQO/L se alcanzaron tasas de 1,778 y 367 g DQOs/L-d en el
reactor anaerobio y aerobio respectivamente para una carga de 20.1 kg DQOt/m?>-d.

En las concentraciones de 4,700 mg DQOt/L, las tasas volumétricas en el RANLF
aumentaron de 1,778 a 4,534 g DQOs/L-d lo que indicé un aumento en la velocidad de
eliminacién de la materia organica en el reactor, mientras que en el RAELF las tasas
volumétricas de remocion aumentaron a partir del dia 14 al 18 observandose una tasa
méaxima volumétrica de 785 g DQOs/L-d. A partir del dia 19 al 34 la tasa disminuy6 de 785 a
240 g DQOs/L-d indicando una disminucién en la eficiencia de remociéon de la DQOs

aproximadamente del 68%.
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Figura 4.28. Tasas de remocién volumétricas obtenidas en el sistema combinado
anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en el tratamiento del efluente industrial.
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En la concentracion de 44,631 mg DQOUL, las tasa maxima de reduccion de la materia
organica fue de 41,400 g DQOs/L-d (en la figura 4.27 no se aprecian esta tasas ya que se
encuentran fuera del rango de visualizacion). Mientras que el RAELF aumentaron de 240 a
926 g DQOs/L-d, indicando gran actividad de los microorganismos anaerobios y aerobios
para este tipo de agua residual de la petroquimica debido al aumento en la velocidad de

remocion de la materia organica.

A partir del dia 41 al 51 se observa que la tasa de remocion volumétrica en el reactor
anaerobio bajo de 41,300 a 3568 g DQOs/L-d por el cambio de concentracion de 45,000 a
4,900 mg DQOt/L. Asimismo se observo que la tasa de remocion en este periodo fue menor
a la del periodo en donde se utilizé la misma mezcla de agua residual (70% de la FEA +
estireno y 30% de la TA). Esta diferencia fue debida por la disminucién de la temperatura en
el reactor, lo que gener6 una menor actividad de los microorganismos anaerobios en el
tratamiento del agua residual de la petroquimica. El RAELF se mantuvo con una tasa

volumétrica de remocion 850+100 g DQOs/L-d.

En la tabla 4.15 se presenta un resumen de las tasas de remocioén volumétricas obtenidas
durante la operacién del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en el

tratamiento del agua residual de la petroquimica.

Tabla 4.15. Tasas de remocidn volumétricas obtenidas en el tratamiento del agua residual de

la petroquimica

Tasa de Tasa de
] TRH TRH | Carga orgéanica remocion remocion
Dias de . o o
.| RANLF | RAELF aplicada volumétrica | volumétrica
operacién 5
(h) (h) (kg DQOt/m*-d) RANLF RAELF
(g DQOs/L-d) | (g DQOs/L-d)
1-12 2.66 1.13 20.1 1785 322
13-35 2.66 1.13 43.4 3870 528
41-51 2.66 1.13 45 3,626 818
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4.4.6. Remocion de compuestos aromaticos en el sistema combinado
anaerobio/aerobio en el tratamiento del agua residual de la industria petroquimica

En la tabla 4.16 se presentan las concentraciones de los compuestos aromaticos presentes
en el influente aplicando diferentes cargas, asi como las concentraciones en los efluentes de

ambos reactores y la eficiencia global de remocion de los compuestos aromaticos.

Se observa que al aumentar la carga organica hay un incremento en la concentracion de los
compuestos aromaticos, debido al aumento en el porcentaje de agua residual de la descarga
FEA + estireno. Se muestra que con diferentes cargas organicas el reactor anaerobio fue
capaz de remover altas concentraciones de compuestos aromaticos, presentandose
remociones por arriba de 99.6% aplicando una carga de 20.1 kg DQO/m*-d y de 98.5% con
una carga de 45 kg DQO/m?>-d. En el reactor aerobio se presentaron remociones mayores a

99.9%, debido a las altas remociones presentadas en el reactor anaerobio.

El sistema anaerobio/aerobio de lecho fluidizado operando con un grado de fluidizacion del
30%, generd una remocion global de los compuestos aromaticos por arriba del 99.9% a
diferentes cargas organicas con concentraciones en el efluente menores a 0.007 mg/L. La
alta eficiencia de remocién de estos compuestos, esta relacionada a las altas propiedades de
transferencia de masa que presenta este tipo de reactores, a las altas concentraciones de
biomasa adheridas al medio de soporte utilizado y al alto poder de adsorcion del CAG
utilizado como medio de soporte para los microorganismos. Se mostré que la carga organica

no es un factor limitante para el tratamiento de este tipo de agua.
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Tabla 4.16. Remocion de compuestos aromaticos en el sistema combinado

anaerobio/aerobio en el tratamiento del agua residual de la industria petroquimica

Influente Efluente Efluente
Carga organica Parametro | Concentracion RANLF RAELF Remocién
(kg DQO/m?®-d) (mg/L) Concentracion | Concentracién | global (%)
9 (mg/L) (mg/L)
Benceno 1,090.5 0.009 0 100%
Tolueno 511 .012 0 100%
Etilbenceno 0.510 <0.007 0 100%
Xilenos totales 0.035 <0.007 0 100%
20.1 Estireno 3.8 <0.007 0 100%
o124 0.4 <0.007 0 100%
trimetilbenceno
L35 N.D N.D N.D N.D
trimetilbenceno
Naftaleno N.D N.D N.D N.D
Benceno 1,508.9 44 <0.007 99.98
Tolueno 1,015.05 4.8 <0.007 99.85
Etilbenceno 0.389 <2.5 <0.007 99.99
Xilenos totales <0.420 <2.5 <0.007 99.99
43.4 Estireno 3.92 <25 <0.007 99.8
o 124 <0.420 <0.007 <0.007 99.99
trimetilbenceno
135 <0.420 <0.007 <0.007 99.99
trimetilbenceno
Naftaleno <0.42 <0.007 0 100%
Benceno 1,602.3 50 <0.007 99.99
Tolueno 1,200 15 <0.007 99.99
Etilbenceno 0.890 <45 <0.007 99.99
Xilenos totales <0.34 <45 <0.007 99.99
45 Estireno 20.67 <4.5 <0.007 99.99
o L24 <0.7 <0.007 <0.007 99.99
trimetilbenceno
o 135 <0.9 <0.007 <0.007 99.99
trimetilbenceno
Naftaleno 51 <0.007 <0.007 99.99
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4.4.7. Adsorcion del efluente industrial en el soporte y pérdidas en el proceso por

volatilizacion

El tiempo de ruptura (figura 4.28) fue de 64 h por lo que indicé que el CAG se satur6 a las 46
h del arranque de la columna. La masa de carbon por unidad de area de la seccion
transversal del lecho fue obtenida a partir de la altura de fluidizacién y la densidad del lecho
el cual fue de 50.35 g/cm?, la velocidad de alimentacion del soluto por centimetro cuadrado
de la seccién transversal del lecho fue de 0.222 g/cm?-h, por lo tanto, la cantidad adsorbida
hasta el punto de ruptura fue de 0.282 g soluto/g carbon. El tiempo de ruptura fue calculado
al integrar graficamente 1- C/Co dt y es obtenida cuando In(C/(Co-C)) es cero, ya que por
definicién, el punto de ruptura es el tiempo de adsorcién cuando C es la mitad de Co (By y
Cheng, 2000). Los calculos se encuentran detallados en el ANEXO 1.

0 T T T 1 T T T T T T T 1
2-15-1050 051 15 2 25 3 35 4

In([@(&0)

Figura 4.29. Determinacion del punto de ruptura por el método de integracién

Con las pruebas realizadas en la columna de adsorcibn no existieron pérdidas de los
compuestos aromaticos por volatilizacion (<0.007 mg/L de los compuestos aromaticos
presentes en el agua residual), por lo tanto, estos compuestos fueron adsorbidos en el CAG
y pudieron presentarse fendmenos de sorcidn en varios componentes del reactor. Esta

prueba nos indicé que los compuestos aromaticos presente en el agua residual de la
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petroquimica medidos indirectamente como DQO fueron removidos por el sistema

combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado.

4.4.8. Produccién de biogéas

Durante los 51 dias de operacién del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho
fluidizado que tratdé aguas residuales provenientes de las plantas FEA + estireno y de la TA,
el RANLF se comporté como un reactor metanogénico ya que este presentd produccion de
biogas y potenciales de éxido-reduccion entre -250 y -400 mV. En la tabla 4.17 se muestra el
promedio de produccién de biogas y los mL CH,/g DQO removida en el RANLF con las

cargas organicas volumétricas aplicadas al sistema.
Considerando que el biogas obtenido en el RANLF tiene una concentracion de CH,4 del 60%
(Metcalf & Eddy, 2003) y por un balance estequiométrico de la DQO, la produccion de

metano por g de DQO removida pudo ser determinada.

Tabla 4.17. Produccién de metano en el RANLF

Carga organica »
] o DQO » Produccion
Dia de volumétrica ) Remocion o mL CH4/ g
» . influente de biogas
operacion aplicada (%) DQO
3 (mg/L) (mL/h)
(kg DQOt/m*-d)
12 21.3 2,369 84.6 46 0.43
34 43.4 5,126 94 135 1.26
49 42.8 4,724 81 89 0.83

Se observé que al aumentar la concentracion de la DQOt aument6 la producciéon de biogas
en el reactor, debido a la actividad de los microorganismos metanogénicos, lo cual nos indicé
gue parte de la materia organica y de los compuestos aromaticos presentes en el agua
residual son transformados en biogas. Podemos observar que el dia 49 la produccion de
biogas disminuy6 ya que en este periodo se operd con una temperatura entre 21y 25 °C, lo

gue provoco una disminucién en la actividad de los microorganismos metanogénicos.
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La cantidad de CH, producido por unidad de DQO removida bajo condiciones anaerobias con
una temperatura de 35°C y 1 atm es igual a 0.4 L CH4/g DQOyemovida (Metcalf & Eddy, 2003),
por lo que la produccion de metano fue baja en el RANLF ya que se encontré por debajo de

los valores reportados en la literatura para el tratamiento de aguas residuales municipales.

Yoda et al., (1985) y Lettinga et al., (1983) han reportado que los procesos anaerobios en el
tratamiento de aguas residuales municipales que requieren operar con cargas relativamente
altas, los niveles de metano en el reactor se encuentran en una fase disuelta. De acuerdo a
Yoda et al.,, (1985) la cantidad de metano disuelto en el efluente del RANLF puede ser

calculado usando la ley de Henry.

Tabla 4.18. Produccion total de metano en el RANLF usando la ley de Henry

CH, disuelto
) CH, observado _ CH, total
Dia de mL CH,/L agua residual
. mL CH4/L agua mL CH4/L agua
operacion _ usando la ley de Henry _
residual residual

(25°Cy 1 atm)

1 64.3 17.04 81.3
34 188 17.04 205.13
49 129 20.58 149.6

En la tabla 4.18 se muestra la produccién de metano observado y una estimacion de la
produccion total de acuerdo a la ley de Henry. Los calculos se encuentran detallados en el
ANEXO 1.

4.4.9. Perfiles de potencial redox, oxigeno disuelto y pH

Se puede observar en la figura 4.30 que durante los primeros 12 dias de operacion el
potencial redox en el reactor anaerobio fue de -300 mV. En la concentracion de 4,700 mg
DQOt/L (dia 13-34) los potenciales se mantuvieron entre -220 y -400 mV presentdndose
condiciones reductivas. Al aumentar la concentracion de 45,000 mg DQO/L, se observo que
en los primeros dos dias el potencial aumentd de -330 a -30 mV. Sin embargo, a pesar de

este incremento, los valores del P.O.R. regresaron a sus valores normales de -250 mV. Al
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final de la experimentacion se presentaron P.O.R. de -260 mV. La concentracion de OD fue
de cero en toda la experimentacién. Por otro lado el P.O.R. en el RAELF se mantuvieron
entre 40 y 120 mV prevaleciendo condiciones oxidativas en toda la operacién del reactor.
Mientras que las concentraciones de OD disminuyeron de 4 a 2 mg/L conforme se
aumentaba la DQOt, esta disminucion fue causada porque los microorganismos aerobios al
tener concentraciones altas de materia organica necesitan un consumo mayor de oxigeno

para poder mineralizarla.

—A—POR RANLF —O0—PORRAELF —&—ODRANLF —#—OD RAELF
120 A T45
70 +4
20 + 3,5
-30 4
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s 807 3
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Figura 4.30. Perfil del potencial redox y el oxigeno disuelto durante el tratamiento del
efluente industrial

En la figura 4.31 se muestran las variaciones tipicas de pH durante dias de operacion del
sistema. Durante los 51 dias de operacion del sistema el pH del influente se mantuvo entre
7.2 y 7.4 adicionado NaOH 4N. Durante los primeros 34 dias de operacion, el pH en el
RANLF presento valores entre 6 y 7 unidades disminuyendo los primeros dias después del
aumento de la carga organica (20 a 43.4 kg DQOt/m>-d). Al aumentar la concentracién hasta
45,000 mg DQOt/L se observé un aumento del pH de 6.9 a 8.9 el primer dia, sin embargo,
comenzo a disminuir los dias posteriores al incremento de la DQOLt. En los ultimos dias, el pH
oscilo entre 6.4 y 8.2. En general se observo que el pH en el RANLF present6 pH acidos lo
indic6 de forma indirecta la formacién de metabolitos intermediarios generados en la
degradacion anaerobia de los compuestos aromaticos. EI RAELF presenté valores de pH
entre 7 y 8 durante toda la experimentacion. En general, ambos reactores se mantuvieron

entre los valores de pH recomendados en la literatura.
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La alcalinidad se mantuvo entre 150 y 500 mg CaCOg/L, que fue suficiente para neutralizar la
produccion de acidos grasos y amortiguar los cambios de pH que pudiera acidificar al reactor

anaerobio.

9 - —eo—Influente —O—RANLF —A—RAELE

50%TA
50%FEA +estireno

30%TA

TO%FEA +estireno estireno TO%FEA +estireno

|
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|
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0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50
dias de operacion

Figura 4.31. Variaciones del pH durante el tratamiento del efluente industrial
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Los reactores de lecho fluidizado puede ser una opcion viable en el tratamiento de efluentes
industriales con alto contenido de materia organica y compuestos toxicos y recalcitrantes.
Una combinacién de las dos fases (anaerobio/aerobio) puede permitir una mejor remocion

de compuestos especificos tales como los compuestos aromaticos.

El sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado a escala laboratorio usando
CAG como medio de soporte para los microorganismos fue exitosamente usado para
remover por arriba del 99.9% los compuestos aromaticos con cortos tiempos de retencion

hidraulico presentandose la mayor remocion de estos compuestos en el reactor anaerobio.

El CAG provee una gran superficie para la formacién de biopeliculas utilizando este tipo de
sistemas y su alto poder de adsorcidn, permite un aumento de la concentracién de materia
organica soluble en la interfase, estimulando asi el crecimiento de microorganismos en su

superficie y una asimilacion de los contaminantes a degradar.

Las cinéticas de consumo de la materia organica en la aclimatacién de la biomasa indic6 que
los compuestos aromaticos (medidos como DQO y COT) es directamente proporcional a la
concentracion del sustrato y que son adsorbidos rapidamente en el medio de soporte durante
los primeros 40 min presentandose un eficiencia de eliminacién del 50%, seguida por una
degradacion lenta de los compuestos aromaticos por parte de los microorganismos. El
modelo cinético incluye dos fases: una rapida, resultado de la difusién del contaminante en la
superficie externa del soporte y en los poros grandes; y otra lenta, que resulta de la difusion
hacia el interior del los microporos del CAG, seguida por la degradacion de los

contaminantes por parte de los microorganismos,

Se determiné que el mejor comportamiento hidrodinamico de los reactores de lecho
fluidizados y en donde se presenté una mejor transferencia de masa fue empleando un grado
de fluidizacion del 30%, generando altas eficiencia de remocion de los compuestos
aromaticos y de la materia organica relacionadas con las maximas concentraciones de
biomasa adheridas al medio de soporte utilizado.

Las concentraciones de biomasa estimadas en este estudio fueron determinadas en

diferentes grados de fluidizacién del lecho, encontrandose la maxima concentracion con un
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grado de fluidizacion del 30%; 39,000 mg SSV/L en el RANLF y 75,000 mg SSVIL, los cuales
fueron asociados a las maximas remociones de la materia organica y compuestos
aromaticos. Se demostrd que existe desprendimiento de biomasa del medio de soporte
generado por las fuerzas de arrastre del fluido cuando se aplicaron caudales de recirculacion

mas elevados.

El tratamiento del efluente de la industria petroquimica con alto contenido de materia
organica y compuestos aromaticos pudo ser tratada con un sistema combinado
anaerobio/aerobio de lecho fluidizado con un TRH global de 3.8 h (2.66 h de fase anaerobia y
1.13 h de fase aerobia). La remocion global de la materia organica fue mantenida por arriba
del 97% con una DQO y COT en el efluente por debajo de 130 y 30 mg/L aplicando cargas
organicas entre 20.1 y 45 kg DQO/m®-d, por lo que se logré remover una concentracion de
<5,000 mg DQOIJ/L. En el RANLF se removio hasta el 87.5% de la materia organica y en el
RAELF de 93.3%.

La carga aplicada al sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado con la que se
observd un mejor comportamiento hidrodinamico y mayores remociones de materia organica
y de compuestos aromaticos para el tratamiento del efluente industrial fue de 20.1 kg
DQO/m?-d operando con un TRH de 3.8 h con una produccién de metano en el reactor
anaerobio de 0.43 mL CH4 / g DQOremovida-

El sistema anaerobio/aerobio de lecho fluidizado operando con un grado de fluidizacion del
30%, generd una remocion global de los compuestos aromaticos por arriba del 99.99% a
diferentes cargas organicas con concentraciones en el efluente menores a 0.007 mg/L. Con
este tipo de aguas se mostré que los compuestos aromaticos fueron removidos exitosamente

utilizando un sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado
La eficiencia de remocion los compuestos aromaticos y de la materia organica es

inversamente proporcional a la velocidad de flujo axial aplicada al lecho y directamente

proporcional a la concentracion de biomasa.
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Una de las principales ventajas de los reactores de lecho fluidizado es que acumulan una
gran cantidad de biomasa en el soporte y generan TRH cortos lo que implica volimenes de
reactores mas pequefios comparados con otros sistemas convencionales tales como el de

lodos activados, biodiscos, SBR.

Una de las variables mas importantes a fin de tomar decisiones acerca del escalamiento del
reactor de lecho fluidizado es el grado de fluidizacion porque esto determina el TRH y la
concentracion de la biomasa para llevar a cabo la remocion de la materia organica y de

compuestos toxicos y/o recalcitrantes.

La biomasa adherida al CAG modifica la densidad del lecho fluidizado, asi como la
hidrodinamica del reactor. Por lo que se recomienda realizar estudios mas profundos sobre el
comportamiento hidrodinamico del reactor en cuanto a la remocion de compuestos toxicos y
recalcitrantes con el objetivo de determinar la tasa de recirculacibn adecuada para la
cantidad de biomasa necesaria para la remocion de los contaminantes y mantener un lecho

fluidizado constante.

El pH presentd valores bajos en el rector anaerobio debido a que durante la degradacion
anaerobia de los compuestos aromaticos se lleva a cabo una carboxilaciéon del anillo
aromatico generando productos secundarios de propiedades &cidas. Se recomienda para
futuros estudios tener el seguimiento del pH y P.O.R en linea en este tipo de sistemas para la
remocion de compuestos aromaticos y establecer el mejor TRH para la biotransformacion de

compuestos aromaticos.

Se recomienda realizar estudios de trazado para determinar el TRH en este tipo de
reactores, debido a que es frecuente encontrar valores diferentes de TRH ya que algunos
autores usan como criterio de calculo el volumen total del reactor y otros el volumen del lecho

fluidizado, por lo que los resultados no son comparables.
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CALCULO PARA LA CARACTERIZACION DEL SOPORTE

1. Técnica para determinar el peso especifico real del CAG

1. Secar la muestra del medio filtrante que se quiere analizar durante 24 h a 103+3°C

2. Pesar cuidadosamente una muestra de 39 g y colocarla en un vaso de precipitados de
500 mL (P1)

3. Afadir agua destilada hasta cubrir la muestra y hervir de 5 a 10 min, a fin de expulsar
el aire

4. Pesar un matraz desecado de 250 mL (P2)

5. Enfriar y llevar la muestra a ese matraz. Completar con agua destilada hasta la marca

6. Pesar el agua mas el matraz mas la muestra del CAG (P3)

Célculo

Peso del material seco = P1 (39 g)

Peso muestra + agua = P4 = P3-P2 (477.5-215.1), g
Volumen del agua = Va = P4-P1 (262.4-39)
Volumen de la muestra = Vm = 250-Va (250-223.4)

Peso especifico real = P1/Vm (g/cm?®)

Peso especifico real = 39/26.6 = 1.46 g/cm?®

2. Técnica para determinar el peso especifico aparente del CAG

La muestra se lava y se seca a 103+3°C. Se enfria la muestra y se pesa (P1). La muestra se
introduce en una probeta graduada, se agita y se deja la muestra asentar en su forma
natural. Si es necesario se dan dos pequefios golpes en el fondo para que el material se

asiente. Se lee el volumen de la muestra en la probeta (Vm1).
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El peso especifico aparente = P1/ Vm1

El peso especifico aparente = 39/101 = 0.386 g

3. Técnica para determinar la porosidad del reactor empacado

La muestra se lava y se seca a 103+3°C. Se enfria la muestra y se pesa (P1).
Colocar 39 g de CAG en una probeta de 250 mL y llenarlo hasta la mitad con agua

destilada

3. Agitar a fin de extraer el aire

4. Si el agua esta turbia, decantar repetidamente hasta que se clarifique

5. Llenar la probeta completamente con agua destilada y colocarle un tapén de goma de

8.
9.

modo que no quede burbujas de aire adentro

Rotar el tubo rapidamente 180°

Cuando el CAG se sedimente en el fondo de la probeta, rotarlo de nuevo rapidamente
180° y colocarlo en un soporte a fin de que permanezca verticalmente y sin
perturbaciones

Marcar en la probeta con un plumoén, el borde superior del CAG (Vm?2)

Quitar el CAG y el agua de la probeta

10. Anadir agua destilada hasta la marca que se hizo en la probeta y medir este volumen

en la probeta

La porosidad en porcentaje sera igual a:

P = (Volumen de vacios/Volumen de la muestra)*100

1.
2.
3.

Volumen seco = Vs = P1/Peso especifico real = 39/1.46 = 26.71
Volumen de vacios = Vvl = Vm2-Vs = 116-26.71 = 89.3
Porosidad = (Vv1/Vm2)*100 = (89.3/116)*100

Porosidad = 77 %
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Los resultados presentados en la caracterizacion del soporte es un promedio de 3 de

mediciones realizadas.

ADSORCION EN EL SOPORTE

1. Capacidad de adsorcion del CAG alos BTX y naftaleno

Se determiné la cantidad de compuesto adsorbido, X, con la siguiente ecuacion

X =Co*V -C*V

Donde:

X = Cantidad de compuesto adsorbido, en mg

Co = Concentraciéon del compuesto antes de estar en contacto con el CAG, en mg/L

C = Concentraciéon del compuesto después de un tiempo de contacto con el CAG (23.2 h), en
mg/L

V = Volumen de la muestra, en este caso es el volumen util del reactor (4.2 L), en L

Para determinar la cantidad del compuesto adsorbido por unidad de peso del CAG en la
columna (X/M, en mg/g), la cantidad del compuesto adsorbido fue dividida entre el peso del
CAG en la columna (M = 378.5 g)

Compuesto Co C X M XIM
Benceno 15 0.2 62.16 378.5 [0.16422721
Tolueno 15 0.02 62.916 378.5 [0.16622457

m,p xileno 13 0.006 54.5748 378.5 [0.14418705
Naftaleno 27 0.035 113.253 378.5 ]0.29921532
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2. Calculo de la capacidad de adsorcion del efluente industrial en el soporte

Tiempo | Influente | Efluente

h) (Co) (©) In(C/(Co-C))
0 0 -

24 4720 523,63 -

48 4720 600 -1,92667879
72 4720 2540,2 0,15300969

120 4720 3453,9 1,00356272

144 4720 4000 1,71479843

168 4720 4523,5 3,13637888

La velocidad de alimentacion de soluto por centimetro cuadrado de la seccién transversal del

lecho es
Fa = Qaiimentacion * DQOinicial
()
Donde:
m=23.1416

r = radio del lecho = 2.8 cm
Qalimentacion = 10 L/d = 416.66 cm®
DQOinicial = 4,700 mg/L = 0.0047 g/cm?®

Fa =(416.66*0.0047)/8.8
Fa = 0.222 g/lcm®h
La masa de carbon por unidad de area de la seccién transversal es

M = Altura del lecho fluidizado * Densidad del lecho fluidizado

Donde:

Altura del lecho fluidizado = 45 cm
Densidad del CAG fluidizado = 1.119 g/cm?®
M=45*1.119
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M = 50.35 g/cm?

La cantidad adsorbida hasta el punto de ruptura es

W = FA * Tiempo del punto de ruptura

M

W =0.222 *64 h
50.35

W =0.282 g DQO/g carbon
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El tiempo de ruptura fue calculado al integrar graficamente 1- C/Co dt y es obtenida cuando

In(C/(Co-C)) es cero, ya que por definicion, el punto de ruptura es el tiempo de adsorcion

cuando C es la mitad de Co (By y Cheng, 2000). Con la condicién anterior C/C0=0.5 se

obtiene que el punto de ruptura es de 70 h. Por lo que el modelo propuesto por By y Cheng

(2000) es aceptado, ya que con el modelo se obtuvo un tiempo de ruptura de 64 h.
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PRODUCCION DE METANO

1. Cantidad de metano por DQO removida

La DQO del metano es la cantidad de oxigeno necesario para oxidar el metano a dioxido de

carbono y agua.

CHy + 20, == CO, + 2H,0

La DQO por mol de metano es 2(32 g O,/mol) = 64 g O,/mol CH,4
Vol.metano = Volumen biogas* Concentracién de metano (Ycua)
VOl.metano = 46 ML x 0.6 = 27.6 mL CH,

mL CH4/g DQO removida = (Vol. de CH,)/( 64 g DQO/mol CHy,)

mL CH4/g DQO removida = 27.6/ 64 = 0.43 mL CH4/g DQO removida

2. Calculo usado para estimar la produccion total de metano de acuerdo a la Ley de
Henry.

La produccion de biogas en un periodo de un dia fue de 1104 mL con un promedio de 46
mL/h. Durante un periodo de 24 h el reactor fue alimentado con 10 L/d de agua residual de la
petroquimica

El primer volumen del gas a 34°C fue convertido a 25°C utilizando la ley del gas ideal

D |
PxV=nxRxT 5 J.’—f —
Rx1
Bl Bawl; ) i
ny = N, > — ——— oS V, = ——=
BT RxT, V4

V, = 1104 mL*(25 + 273.15 °K)/(34 + 273.15°K) = 1071.6 mL
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Considerando que el biogas obtenido en el RANLF tiene una concentracion de CH,4 del 60%
(Metcalf & Eddy 2003).

Por lo tanto el volumen de metano producido es

VOl.metano = V2* Concentracion de metano (Y cua)

VOl.metano = 1071.6 mL * 0.6 = 643 mL

El volumen de agua residual de alimentacién para el RANLF en un periodo de 1 d.

Volumen de agua = Qagua Xt =10L/d x1d=10L

Por lo tanto la produccion de metano observado es = VOl.metano / Qagua

= 64.3 mL CH./L de agua residual

Para estimar la cantidad de metano disuelto en el efluente del RANLF, este fue asumido que
el liquido fue saturado con CH4. La concentracidon de metano fue calculado con la ley de

Henry.

Metcalf & Eddy (2003) propusieron la siguiente ecuacion para estimar la constante de Henry

{ 4 [
Log \H)=|—+F
) { 7 |
Donde:
H = constante de Henry a T°K
A= Constante empirica para el metano tomada de la cantidad de cambio de entalpia (A=
675.749)
B= Constante empirica. Para el metano B = 6.88

T=34+273.15=307.15°K

Despejando el Logio nos queda

Por lo tanto la constante de Henry (H)= 47,863 atm
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La fraccion molar del metano en la fase liquida es

Xcha = Yena/H = 0.6 / 47,863 = 1.25 *10°

La fraccion molar del metano en la fase liquida esta definida por

1(’ - fil { 'lrlr-l

A cn, .
ey, g

Un litro de agua contiene 55.6 moles. Por lo tanto el nimero de moles del gas disuelto en un
litro de agua es mucho menor que el numero de moles en el agua
NcHa = Xcha (Nhzo) = 1.25 x10™ * 55.6 = 6.96 x 10 mol CHa4/L

El volumen ocupado por el metano disuelto en la fase liquida puede ser calculado por la ley
de gas ideal

V=nRT/P =(6.96 * 10 mol CH,/L)(0.082 atm-L/mol°K)(25+273.15°K) *1000 mL/L

1 atm

Por lo tanto el volumen de metano disuelto en el agua a una temperatura de 25 °C a 1
atmésfera fue de 17.04 mL CH./L

Finalmente el volumen total de metano producido por un litro de agua residual en el RANLF
fue

\% total — \Y, observado T \Y disuelto

V total = 64.3 mL + 17.04 mL = 81.34 mL CH4/L a25°Cy 1 atm
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1. Resultados analiticos de la operacién del reactor anaerobio y aerobio en régimen batch en la aclimatacién de la biomasa a los
compuestos aromaticos

Potencial redox

Oxigeno disuelto (mg/L)

Alcalinidad total

Ciclos DQO (mg/L) COT (mg/L) (mv) pH (mg CaCOs/L)
Influente RANLF RAELF | Influente [ RANLF | RAELF [ RANLF | RAELF RANLF RAELF Influente RANLF RAELF Influente RANLF
2 760,06 473,28 57,22 - - - 45 100 0,87 25 7,52 6,89 73 824 80,34
3 871,52 44247 32,34 - - - 76 100 1,69 3,13 7,48 6,94 7,72 72,1 80,34
4 791 489,46 54,19 - - - 96 102 0,6 3,61 7,54 6,85 7,2 72,1 97,85
5 780,5 500,1 50,16 - - - 95 116 2,45 2,34 7,54 6,8 7,57 72,1 97,85
6 750,2 511 114,3 168,5 134,1 11,93 94 103 0,96 2,8 7,55 6,62 7,54 72 87,55
7 742,25 433,99 148,6 167 118,1 28,87 110 104 15 2,55 7,65 6,65 74 79,31 84,46
8 700,43 384,4 50,91 162 105,7 36,53 114 105 1,46 2,62 7,54 6,74 7,64 72,1 82,7
9 746,87 292,29 32,58 168,02 94,3 19,5 98 104 1,24 2,68 7,53 6,57 7,56 72,1 87,55
10 773,96 301,76 80,21 160 98,2 25,2 92 110 2,42 3,28 7,63 6,5 7,55 731 72,1
11 7714 298,62 119,91 171 93,1 30,56 20,5 103 1,42 2,3 7,56 6,46 7,63 72,1 61,8
12 779,03 315,38 127,42 169,3 53,07 24,96 21,8 80 0,68 2,73 7,6 6,29 7,66 72,2 61,8
13 778,5 198,96 7,49 165,6 49,16 8,08 20,4 47 0,9 2,82 7 6,06 7,25 72,1 47,38
14 772,71 126,68 8,68 168,75 81,02 9,12 30 64 0,71 2,4 75 5,76 7,65 72,3 48,41
15 760,2 150,7 21,2 170,62 46,26 22,42 22 30 0,73 3,46 7,47 5,92 7,88 72,1 70,04
16 770,08 154,87 7,2 169,04 61,01 0 21 40 0,6 4,2 7,46 6,03 7,88 72,1 92,7
17 778,2 163,55 4,2 169,14 65,42 0 15,2 100 0,5 38 7,69 6,29 7,89 72,1 93,73
18 7337 22,43 3,48 168,7 10,89 1,26 -7 80 0,2 4,13 7,53 6,3 7,94 72,1 124,63
19 769,02 13,02 2,35 168,45 8,24 1 -42 90 0,1 3,66 7,53 6,3 7,95 72,1 98,88
20 775,49 18,1 4,01 167,58 15,7 3,37 -33 75 01 42 75 6,52 7,9 731 96,82
21 760,9 11,84 2,2 168,6 11,38 3,84 -46 83 0,08 4,32 7,49 6,78 8,14 72,1 108,15
22 770,4 29,89 5,12 171 11,58 2,54 -92 82 0,09 4,53 75 6,4 79 72,1 90,64
23 781,01 30,65 5,22 182,01 14,31 2,26 -111 85 0,1 4,59 7,6 6,25 7,81 72,1 83,43
24 772,3 43,48 10,1 185,3 12,88 6,864 -150 85 0,05 4,59 7,73 6,33 7,75 731 123,6
25 808,6 48,18 12,01 191,2 11,2 3,01 -154 116 0,02 3,94 7,46 6,22 7,97 72,1 131,84
26 780 50,91 10,79 179,9 13,63 1,97 -158 7 0 4,34 7,69 6,45 8,51 731 123,6
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Ciclos DQO (mg/L) COT (mg/L) Poten(t;;eill)redox Oxigeno disuelto (mg/L) o Alfnignci:ifg‘()tztlf)l
Influente RANLF RAELF | Influente | RANLF | RAELF | RANLF | RAELF RANLF RAELF Influente RANLF RAELF Influente RANLF
27 775,6 49,05 11 187,4 11,9 2,82 -168 69 0,01 3,98 7,45 6,36 7,9 73,1 118,45
28 Cinética de remocién (periodo A)
29 | 14991 93 0 3631 | 31,92 0 -152 67 0,05 4,08 7,43 6,2 841 | 6695 | 11536
30 1502,2 96 0 370 45,66 0 -187 37 0,02 3,96 7,45 6,2 7,95 66,95 162,74
31 1510 153,03 0 372,2 52,09 0 -211 36 0,01 42 7,37 5,95 8,24 66,95 126,69
32 14955 80,39 0 361,45 18,93 0 -209 52 0 3,46 7,36 6,2 8,562 66,95 122,57
33 1496,2 13,5 0 365,01 13 0 -195 66 0,03 3,94 7.4 6,2 7,72 66,95 133,9
34 1494 13,76 0 360,73 12,1 0 -236 44 0 3,79 7,36 5,85 7,78 69,01 139,05
35 1500 16,11 0 363,56 14,31 0 -227 50 0 4,02 74 6,17 7,6 66,95 114,33
36 1501 16,42 0 365,61 8,7 0 -236 62 0 3,47 7,37 6,23 8 69,01 124,63
37 1500,12 6,71 0 362,87 2,13 0 -236 70 0 4,75 74 6,24 7,93 66,95 133,9
38 1480 6,5 0 363,1 1,89 0 -210 80 0 3,7 7.4 6,26 7,59 69,01 159,65
39 1485 51 0 - - - -245 72 0 44 74 6,12 747 66,95 140,08
40 1483,9 3,07 0 - - - -225 67 0 4,32 74 6,22 74 69,01 149,55
41 1492,1 3,36 0 - - - -244 75 0 4,44 7,37 6,13 75 66,95 183,34
42 Cinética de remocion (Periodo B)
Periodo B
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2. Resultados analiticos de la operacidn del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado para la remocion del

benceno, tolueno, m-p xilenos y naftaleno en los tres grados de fluidizacion

Potencial redox

Alcalinidad total

Dias DQO (mg/L) COT (mg/L) (mv) Oxigeno disuelto (mg/L) pH (mg CaCOy/L)
Influente | RANLF | RAELF | Influente | RANLF | RAELF | RANLF | RAELF RANLF RAELF | Influente | RANLF RAELF Influente RANLF
3 1562,5 176,89 87,74 320,3 16,74 0 -164 102 0,02 3,33 741 6,1 7,83 66,95 92,7
5 | 1952,6875 | 205,61 87,74 3151 49,29 0 -179 86 4,02 7,39 6,21 7,88 66,95 120,51
7 1937,5 140,73 60,99 330,56 | 18,38 0 -189 95 3,67 7,39 6,15 8,04 66,95 119,48
9 1686,4375 | 127,86 70,05 360,12 | 16,08 0 -171 80 0 3,65 73 6,26 8,05 66,95 129,78
10 | 1782,625 174,91 80,92 350,12 3,73 0 -176 96 0 338 7.4 6,28 7,78 69,01 139,05
12 1790,25 167,5 76,85 3456 6,7 0 -80 94 0,01 3,82 75 6,27 8,02 66,95 144,2
14 1915,5 60,23 20,4 336,7 2,55 - -50 95 0 3,87 7,32 6,19 78 69,01 139,05
15 1891 54,06 15,97 - - - -70 99 0 4,35 7,39 6,15 7,97 66,95 128,75
16 1697 71,88 11,78 354,02 | 13,46 0 -40 123 0,02 3,97 744 6,44 8,2 721 115,36
17 1687,5 85,59 17,48 353,02 10,7 0 -154 131 0 4,08 7,46 6,38 8,23 66,95 101,97
19 1683,35 104,15 19,21 - - - -188 69 0 3,75 7,73 6,34 8,12 721 92,7
21 1937,5 105,88 14,51 340,1 11,05 0 -180 103 0 3,88 7,73 6,35 7,93 72,1 114,33
23 1846,8 85,82 23,7 - - - -175 41 0 38 743 6,48 7,52 73,1 118,45
25 1912,5 100 41,5 - - - -180 106 0 4,02 74 6,61 7,96 731 120,51
27 1988 125,2 45,96 359,1 9,76 0 -150 90 0 421 7,46 6,49 78 69,01 118,14
29 | 1975,0375 | 133,12 43,73 355,1 9,75 0 -157 125 0 4,49 75 6,5 79 66,95 121,54
30 | 2272,725 40,2 11,2 - - - -130 104 0 3,71 7,77 6,66 8,1 66,95 140,08
31 2175,25 43,6 8,45 - - - -140 110 0 38 7,7 6,6 8,12 66,95 139,05
33 1803,5 36,56 5,73 - - - -133 129 0 36 7,65 6,6 8,21 66,95 111,24
35 | 1757,375 30,12 3,89 320,12 | 1456 | 452 -173 135 0 3,58 7,6 6,58 8,01 66,95 114,33
37 | 20424375 0 0 - - - -150 124 0 3,58 7,54 6,5 7,96 66,95 108,15
39 1833,75 1,63 0 - - - -117 133 0 3,45 7,54 6,41 7,89 69,01 108,15
40 | 1924,1875 25,77 7,32 - - - -67 124 0 3,45 7,64 6,41 7,87 66,95 113,3
41 | 1937125 0,19 0 - - - -96 136 0 3,87 7,62 6,42 7,86 69,01 105,06
43 | 2120,375 19,94 0,44 - - - -149 139 0 3,72 7,58 6,41 7,95 66,95 104,55
45 | 2976,5625 50,91 12,02 34892 | 16,35 | 6,37 -100 130 0 39 76 6,45 79 721 110,3
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Dias DQO (mg/L) COT (mg/L) Poten((;i\etll)redox Oxigeno disuelto (mg/L) pH ,?rl](q:gli(r;;(g:ag;ﬁt)al
Influente RANLF RAELF | Influente [ RANLF | RAELF [ RANLF | RAELF RANLF RAELF Influente | RANLF RAELF Influente RANLF
47 2134 25,15 52 - - - -105 139 0 4,06 7,6 6,44 8 66,95 105,06
49 2070,875 25,15 5,8 360,14 8,85 1,8 -132 139 0 3,63 74 6,54 8 72,1 103
51 1824,5 25,77 5,59 - - - -160 141 0 3,56 7,41 6,52 8,19 72,1 106,09
53 2002,875 13,81 4,35 336,7 5,48 1,66 -160 137 0 3,86 74 6,58 7,95 731 113,3
54 2646 9,8 0 - - - -170 128 0 4,01 7,45 6,53 7,91 66,95 110,03
56 2519,125 20,56 15,56 - - - -180 126 0 36 741 6,51 7,95 66,95 103,01
57 2051,125 13,95 9,8 363,1 0 -204 125 0 41 7,25 6,51 7,93 66,95 103
58 2138,725 15,99 10,46 370 0 -175 134 0 4,17 7,35 6,42 8,04 69,01 106,09
59 2437,375 8,32 1,87 372,2 25,21 0 -180 121 0 3,44 7,43 6,52 7,91 69,01 109,18
61 2206 9,55 0 361,45 2,06 0 -162 128 0 35 74 591 77 66,95 103
62 2688,75 60,2 0 - - - -190 135 0 38 7,32 5,93 7,69 66,95 98,56
63 2520,7 54,79 0 355,4 10,49 0 -191 143 0 4,02 7,35 5,88 7,72 69,01 95,79
65 2602,6875 46,2 21,44 350,23 6,93 0 -244 144 0 3,95 7,16 6,7 7,99 62,31 242,05
66 2243 45,33 12,39 358,06 4,33 0 -327 136 0 4 7,87 6,63 8,23 731 240
67 2864,5 69,48 11,18 360,73 | 10,43 0 -301 154 0 4,08 7,63 6,61 8,22 72,56 194,67
68 2259,125 150,45 54,62 363,56 27,56 3,24 -268 159 0 3,81 1,7 6,68 8,13 73,01 1957
71 1825,625 45,07 15,49 340,54 0 0 -300 134 0 3,85 7,89 6,61 8 74,46 157,59
72 1825,75 46,2 32,89 362,87 6,68 5,53 -132 124 0 3,88 7,79 6,56 79 72,56 160,68
74 2096,875 41 25,63 363,1 6,89 3,17 -250 126 0 3,61 7,79 6,56 7,96 74,46 124,63
76 2043,625 57,97 30 - - - -226 115 0 35 7,88 6,75 8,01 731 132,87
40% de fluidizacion
50% de fluidizacion
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3. Resultados analiticos de la operacidn del sistema combinado anaerobio/aerobio de lecho fluidizado en el tratamiento del
efluente petroquimico

Dias DQO (mg/L) COT (mg/L) P"‘e”(fjﬁ'/)mdox Oxigeno disuelto (mg/L) pH Tem?fé;‘t” ra O%Zrn%ia
aplicada al
Influente | RANLF | RAELF | Influente | RANLF | RAELF | RANLF | RAELF RANLF RAELF | Influente | RANLF RAELF Influente RANLF sistema
KgDQO/m?-d
2 2150,23 2344 0 - - - -301 107 0 4,03 73 7.1 8,07 15 34,4 19,40016627
4 2120,47 236,63 15,26 512,6 53,33 217 -309 73 0 2,77 74 6,63 7,89 12 33,9 19,1316606
6 2181,1 344,59 20,23 480,1 56,89 2,9 -308 90 0 2,82 7,33 6,66 7.9 13 30 19,67868677
8 2291,25 301,76 27,67 - 28,62 | 16,39 -288 112 0 3,67 7,27 6,75 8,15 15 33,3 20,6725006
10 2400,2 356,4 33,57 520 23,71 | 18,97 -300 106 0 34 7,2 6,87 7.9 12,1 33,2 21,65548759
12 2369,5 365 34,6 - 49,42 3,12 -298 101 0 321 7,15 6,9 7,85 14,3 34 21,3785009
13 | 476825 | 51645 | 32293 - 67,13 | 6513 | -280 75 0 3 74 5,88 7,43 : 12,6 ' 34,2 | 43,02090605
14 4668,5 598,54 92,26 - 69,08 | 13,75 -294 50 0 3,48 7,25 6,12 7,65 13,9 34,6 42,12092485
15 4756,2 684,84 78,76 - 78,44 | 19,08 -240 65 0 2,54 7,23 6,84 8,04 14,6 31,5 42,91218652
17 4687,7 812,98 119 702,3 133 18,58 217 63 0 3,19 7,36 6,58 7.8 15,7 31,8 42,29415431
19 4687,7 789,95 143,89 7231 140,8 29 -260 65 0 2,84 7,34 6,63 8,03 16,5 338 42,29415431
21 5039,95 614,88 138,44 710 120,2 | 23,56 -210 79 0 2,24 73 7,04 7,28 11,01 32,6 45,47228343
23 4652,4 678,89 126,19 - 1352 | 23,97 -292 80 0 21 7,44 6,91 7,74 12,3 34,8 41,97566472
25 4678,45 739,935 | 125,815 | 706,78 | 1588 | 19,15 -300 79 0 3,4 74 6,03 8,05 14,8 31,8 42,21069741
26 4754,01 627,51 103,53 - 114,1 | 22,99 -269 67 0 3,15 74 6,52 717 13,2 32,5 42,89242753
27 4746,55 570,58 126,26 - 80,3 22,35 -295 50 0 2,14 7,21 6,78 7,07 11,2 335 42,82512067
29 4695,7 657,39 125,16 - 102,8 | 17,87 -227 34 0 2,11 7,23 6,42 6,93 13,36 33,2 42,36633326
31 4812,36 410,71 109,35 - 99,53 14,5 -407 60 0 2,05 7,25 6,99 7,45 12 34,2 43,4188827
33 5266,5 328,99 97,21 - 60,52 | 13,39 -334 43 0 25 73 712 7,35 15,1 36,9 47,51630089
34 5126,23 316,24 104,76 - 64,13 | 16,07 -314 61 0 2,74 7,35 6,9 73 11,3 35 46,25073334
36 45675 658,47 74,31 - 137,2 | 16,64 -13 72 0 2,12 72 8,91 7,57 12 35,8 412,0966568
38 | 42146,25 790,58 156,03 - 167,7 | 34,98 -28 88 0 2,06 7,32 737 7,29 11 33,8 380,2589759
40 46070,5 960,2 142,04 - 2052 | 32,84 -245 98 0 2,06 7,11 712 7,35 12,6 33 415,6650034
41 5356 945,96 287,76 715,4 114,4 | 63,97 -10 76 0 2,19 7,03 6,4 7,05 13 26,9 48,32380283
43 5392,72 692,88 170,14 - 61,79 | 40,03 -212 58 0 2,28 719 | 672 7,03 13,5 26,7 48,65510418
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Carga

Potencial red organica
Dias DQO (mg/L) COT (mg/L) ° en(%lqa{/)re ox Oxigeno disuelto (mg/L) pH Temperatura aplicada al
) sistema
(KgDQO/m?*-d)
Influente RANLF | RAELF | Influente | RANLF | RAELF [ RANLF | RAELF RANLF RAELF Influente | RANLF RAELF Influente RANLF
45 4703,2 820,41 128,54 707,9 99,47 32,04 -263 74 0 2,46 73 7,97 72 13,6 251 42,43400102
47 4821,32 907,47 108,36 - 43,02 28,15 -260 45 0 2 7,32 8,26 7,31 14,5 24,4 43,49972312
49 47447 859,54 93,75 - 130,2 24,79 -250 68 0 2,42 7,2 7,91 7,71 13,5 22,8 42,80842929
51 4850,55 739,93 103,9 - 151 24,52 -215 75 0 2,66 7,4 6,7 7,36 14 22 43,76344694
70% FEA + 30% TA
100% FEA
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