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Villa Gémez, Denys Kristalia (2006). Arranque de un reactor de lecho fluidificado
inverso (LFI) para la produccion bioldgica de H:S. Tesis de Maestria. Instituto Potosino
de Investigacion Cientifica y Tecnoldgica. México.

Resumen

En la actualidad existe una gran variedad de efluentes industriales que contienen
importantes concentraciones de sulfato. Un ejemplo de estos son los drenajes acidos de
minas (DAM), los cuales son aguas residuales acidas con alto contenido de metales
disueltos. El tratamiento de DAM por el proceso bioldgico de sulfatorreduccion es una
alternativa prometedora en comparacion con los métodos quimicos. Las bacterias
sulfatorreductoras (BSR) reducen el sulfato a sulfuro de hidrégeno en presencia de un
donador de electrones o hidrogeno. Los beneficios son la remocién de metales solubles en
forma de sulfuros metalicos insolubles, sulfatos y aumento del pH.

En el presente trabajo se estudié la sulfatorreduccion en dos reactores anaerobios de alta
tasa, uno de lecho de lodos de flujo ascendente (UASB) y otro de lecho fluidificado inverso
(LFI) alimentados con etanol y lactato. Los objetivos principales fueron: el desarrollo de
biomasa predominantemente sulfatorreductora en el reactor UASB para luego, a partir de
dicha biomasa, inocular el reactor LFI y determinar el tiempo que se requeria para formar
una biopelicula en el soporte. Por tltimo comparar las eficiencias de remocion de DQO y
de conversion de sulfatos obtenidas en el reactor UASB con las del reactor LFI. El reactor
UASB presentdé un aumento gradual en el porcentaje de DQO utilizada para la
sulfatorreduccion de 37.2 a 86.7%, y eficiencias de conversion de sulfato de 29.5 a 77.7%. El
reactor LFI se oper6 en lote durante 46 dias y después en continuo durante 85 dias. El
soporte se fluidifico por recirculacion del efluente y la velocidad de fluidificacion minima
del liquido fue de 13.9 m/h, con una expansion del lecho de 25% del volumen del reactor.
A los 90 dias de operacion del reactor los microorganismos cubrieron mayormente la
superficie del soporte, indicando que la biopelicula se habia formado. Los factores
hidrodindmicos contribuyeron al desprendimiento de biomasa no adherida
completamente al soporte y en la formacion de una biopelicula resistente. En la operaciéon
en continuo la eficiencia de conversion de sulfato aument6 de 3.9 a 28.1% y el porcentaje
de DQO utilizada para sulfatorreduccion aumenté de 6.1 a 47.1%. Los resultados del
reactor sugirieron la inmovilizacion de bacterias sulfatorreductoras de oxidacion
incompleta debido a que hubo acumulacién de acetato en el reactor y en la determinacion
de las actividades especificas. Los altos valores de actividad sulfatorreductora en las
determinaciones con etanol y lactato (11.7 y 15.3 d DQO/g SSV-d respectivamente) a lo
largo de la operacion del reactor indicaron una poblaciéon microbiana mayoritariamente
sulfatorreductora debida a una presion de seleccion en la biomasa adherida al soporte. Al
analizar los datos obtenidos de los dos reactores, se pudo observar que el reactor UASB
tardé mas de 100 dias para que la produccion de sulfuro disuelto total aumentara de 46
mg/L a 200 mg/L, mientras que para el reactor LFI se requirieron solo 60 dias de operacion.
Los reactores presentaron diferencias considerables con respecto a las eficiencias de
remociéon de DQO y de conversion de sulfato debido probablemente a la relacion
etanol:lactato alimentada y a la cantidad de biomasa presente en ambos reactores.

vii



Villa Gémez, Denys Kristalia (2006). Start up of a down-flow fluidized bed reactor for
biological production of H:S. M.Sc. Thesis. Instituto Potosino de Investigacion
Cientifica y Tecnologica. Mexico.

Abstract

Nowadays there is a wide variety of industrial effluents that contain important sulfate
concentrations. An example of these is the acid mine drainage (AMD), which is an acid
wastewater with high dissolved metal content. The treatment of AMD by the biological
process of sulfate reduction is a promising alternative in comparison with chemical
methods. The sulfate reducing bacteria (SRB) are responsible to reduce the sulfate to
hydrogen sulfide in the presence of an electron donor or hydrogen. The benefits are the
removal of soluble metals in form of insoluble metallic sulfides, sulfates and the pH
increment.

In this work the sulfate reduction process xas studied in two high rate anaerobic reactors,
an upflow anaerobic sludge bed (UASB) and a down-flow fluidized bed (DFFB) fed with
ethanol and lactate. The main aims were the development of a predominantly sulfate
reducing granular sludge in the UASB reactor that was used as inoculum for the DFFB
reactor and to establish the time required to grow a biofilm in the support. And finally to
compare the COD removal and sulfate conversion efficiencies obtained in the UASB and
DFFB reactor. The UASB reactor showed a gradual increase in the COD percentage used
for sulfate reduction from 37.2 to 86.7%, and sulfate conversion efficiency from 29.5 to
77.7%. The DFFB reactor was operated during 46 days in batch and in continuous during
85 days. The support was fluidized by recirculation of the effluent and the minimum
fluidization rate of the liquid was 13.9 m/h, with a bed expansion of 25% of the volume of
the reactor. After 90 days of reactor operation most of the support surface was covered
with microorganisms, which indicated that a biofilm was entirely formed. The
hydrodynamic factors contributed to the loss of biomass that was not completely adhered
to the support and the formation of a strong biofilm. When the DFFB reactor was operated
in continuous mode the sulfate conversion efficiency increased from 3.9 to 28.1% and the
COD percentage used for sulfate reduction increased from 6.1 to 47.1%. These results
suggested an immobilization of incomplete-oxidizing sulfate reducing bacteria reflected in
the acetate accumulation in the reactor and during the determination of the specific
activities. The high values of sulfate reducing activity obtained with ethanol and lactate
(11.7 and 15.3 d DQO/g SSV-d respectively) throughout the reactor operation indicated
that mainly sulfate reducing microbial population was adhered to the support due to a
selection pressure in the biomass. When the collected data of both reactors was analyzed,
it was observed that the UASB reactor took more than 100 days for an increase in the total
dissolved sulfide production from 46 mg/L to 200 mg/L, whereas in the DFFB reactor it
took only 60 days of operation. The reactors showed considerable differences with respect
to COD removal and sulfate conversion efficiencies due to the ethanol:lactate ratio in the
influent and the amount of biomass present in the reactors.
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1. INTRODUCCION

En la actualidad existe una gran variedad de efluentes industriales que contienen
importantes concentraciones de sulfato. Un ejemplo de estos son los drenajes
acidos de minas (DAM), los cuales son aguas residuales acidas y con alto
contenido de metales, generados por la oxidacion de sulfuros metalicos a sulfatos
por bacterias del genero Thiobacillus en minas que operan activamente y
abandonadas (Tabak et al., 2003).

El tratamiento de DAM por el proceso bioldgico de sulfatorreduccion es una
alternativa prometedora en comparacion con los métodos quimicos. Las bacterias
sulfatorreductoras (BSR) reducen el sulfato a sulfuro de hidrégeno en presencia de
un donador de electrones o hidrégeno. Los beneficios de los procesos bioldgicos
sulfatorreductores comparados con los tratamientos quimicos tradicionales son: la
remocion de metales solubles en forma de sulfuros metalicos insolubles, sulfatos,
acidez, y la produccién de menores cantidades de lodos y productos de baja
solubilidad cuando se comparan con otros tratamientos (Kaksonen et al., 2003).

Se ha estudiado la sulfatorreduccion en varios disefios de reactores tales
como el reactor de tanque agitado, reactor de lecho de lodo anaerobio de flujo
ascendente (UASB por sus siglas en inglés), reactor de lecho expandido de lodo
granular (EGSB por sus siglas en inglés) y reactores de lecho fluidificado
(Kaksonen et al., 2003).

En los reactores de lecho fluidificado los microorganismos forman una
biopelicula sobre particulas de un material inerte y se obtiene una mayor retencion
de biomasa debido a la gran area superficial especifica de las particulas que
funcionan como soporte (Celis-Garcia et al., 2004). Uno de los aspectos mads
importantes de los reactores de lecho fluidificado es la formacion de la biopelicula,

ya que la composicion del afluente y la velocidad superficial del liquido son



determinantes para la diversidad en el consorcio microbiano de la biopelicula, la
concentracion de la biomasa y consecuentemente, la densidad y grosor (Castilla et
al., 2000).

Los reactores de lecho fluidificado inverso (LFI) utilizan soportes con
densidades menores que las del agua, tales como polietileno, polipropileno,
poliestireno, por lo que el lecho se expande hacia abajo debido al flujo descendente
del liquido.

Se ha reportado la inmovilizacién de bacterias anaerobias en reactores LFI
(Gonzalez et al., 1992; Meraz et al., 1995; Castilla et al., 2000; Celis-Garcia et al., 2004)
para diversos tipos de afluentes y se ha precisado que la formacién de una
biopelicula estable y activa es necesaria para una alta capacidad de conversion de
contaminantes.

En el presente trabajo se estudid la sulfatorreduccion en dos reactores
anaerobios de alta tasa, uno UASB vy el otro LFL. Los objetivos particulares al
operar el reactor UASB fueron la activacién y el desarrollo de biomasa
predominantemente sulfatorreductora y el estudio de las eficiencias de remocion
de la demanda quimica de oxigeno (DQO) y de conversion de sulfato bajo
condiciones de sulfatorreduccion. Los objetivos particulares en la operacion del
reactor LFI fueron determinar el tiempo que requeria la biomasa en adherirse al
soporte y la evolucion de la actividad sulfatorreductora en la biopelicula, entender
el efecto que tiene la velocidad de recirculacion del liquido y la expansion del lecho
sobre el proceso sulfatorreductor y comparar las eficiencias de remocion de la
DQO y de conversion de sulfatos obtenidas en el reactor UASB con las del reactor

LFIL



Este trabajo se encuentra inmerso en el marco de un proyecto que se enfoca
al desarrollo de un proceso bioldgico de sulfatorreduccion para el tratamiento de
DAM basado en un reactor LFI para llevar a cabo en una sola etapa, el proceso de

sulfatorreduccion y precipitacion de sulfuros metélicos insolubles.



2. ANTECEDENTES

En la actualidad existe una gran variedad de efluentes industriales que contienen
altas concentraciones de sulfato, tales como los generados por la industria de pulpa
y papel (1 -2 g/L), las fabricas de curtido de pieles (alrededor de 2 g/L), las plantas
de fermentacion alcohdlica (2.9 - 6 g/L) y de produccion de acido citrico (2.4 -4.5
g/L), entre otras. Todos estos efluentes tienen en comun la presencia de sustratos
organicos en concentraciones variables, con relaciones entre el contenido en
materia organica, expresada como DQO, y la concentracion de sulfato (relacion
DQO/SO+2) comprendidas entre 17 y 1. Hay un segundo grupo de efluentes con
altas concentraciones de sulfato pero que sin embargo no presentan un contenido
significativo de materia organica, teniendo por tanto una relacion DQO/SOs+2 muy
baja, normalmente por debajo de 1. En este grupo se encuentran los efluentes de
lavado y lixiviado de numerosas explotaciones mineras, efluentes de la produccién
de 4cido sulfarico y corrientes liquidas procedentes del lavado de gases acidos
(Omil et al., 1997b).

Los DAM son un problema severo de contaminacion atribuido a las
actividades mineras. Los DAM son aguas residuales dcidas y con alto contenido de
metales disueltos generados por la oxidacion de sulfuros metdlicos a sulfatos por
bacterias del género Thiobacillus en minas que operan activamente y abandonadas.
La exposicion de dichos desechos de mina con el agua y el aire da como resultado
una serie de reacciones de oxidacion quimicas y bioldgicas que producen un
efluente altamente 4cido que contiene altas cantidades de sulfatos y metales tales
como arsénico, cadmio, hierro, plomo, zinc y cobre (Tabak, 2003). Muchos autores
describen como aguas 4cidas de mina a los drenados con un pH comprendido
entre 2 y 4, y altos contenidos de metales disueltos por ejemplo de 0.01 a 1465

mg/L de hierro (Alcaraz, 2004). En relacion a los DAM existen informes sobre la



mortandad de peces y crustaceos de rios, afecciones al ganado, y destruccién de
cultivos y riberas; siempre asociado a una coloracion ocre-amarillenta de los lechos
de rios y lagos afectados, y un incremento de la turbiedad de las aguas. La
contaminacion que producen los drenados acidos de mina ha sido ampliamente
descrita por numerosos investigadores (Nordstrom y Alpers, 1999; Pamo et al.,
2002).

Nordstrom y Alpers (1999) describen el proceso de oxidacion de la pirita
como el principal responsable de la formacion de aguas acidas; esta oxidacion se ve
favorecida en areas mineras debido a la facilidad con la que el aire entra en
contacto con los sulfuros a través de las labores mineras de acceso y por los poros
existentes en las pilas y residuos asi como al incremento de la superficie de
contacto de las particulas.

Se han utilizado varios tratamientos fisicos, quimicos y biologicos para
evitar la formacion de DAM o, donde esto no es factible, remediar las aguas

afectadas.

2.1 Alternativas de tratamiento

El objetivo principal en todas las alternativas de tratamiento es la neutralizacién de
la acidez, la precipitacion de los metales pesados y la eliminacion de los sélidos en
suspension. Para ello se actia cambiando las condiciones de pH del afluente de
forma que se favorezca la formacién de especies insolubles que precipiten y

retengan la carga contaminante (Tabak et al., 2003).

2.1.1 Tratamientos fisico-quimicos
El método mas usado para remediar los DAM es el proceso de aereacion y la
adiciéon de un quimico neutralizante, generalmente descrito como tratamiento

activo. Se deben utilizar diferentes agentes neutralizantes, tales como el dxido de



calcio, carbonato de calcio e hidréxido de sodio. El principal objetivo es acelerar la
oxidacion y precipitar los metales en forma de hidroxidos y carbonatos (Johnson,
2000). Sin embargo, estos tratamientos tienen algunas desventajas como son los
altos costos de mantenimiento y de operacion ademas de que se producen grandes
cantidades de lodos los cuales requieren un tratamiento posterior y disposicion

como residuo peligroso (Kaksonen et al., 2003).

2.1.2 Tratamientos bioldgicos

Los tratamientos biologicos utilizan las actividades metabdlicas de ciertos
organismos (plantas, hongos, bacterias) para degradar, transformar o remover los
contaminantes a productos inocuos. Esta estrategia bioldgica depende de las
actividades metabolicas de los organismos, y por consiguiente de su capacidad
para utilizar los contaminantes como fuente de carbono y/o energia (Metcalf y
Eddy, 2003).

Existen varios procesos bioldgicos que generan alcalinidad y que por lo
tanto tienen el potencial de usarse para remediar los DAM. Estos incluyen
fotosintesis, amonificacion, y varios procesos reductores tales como la reduccién
del hierro y sulfato. Los métodos de tratamiento biologico mas utilizados son los
humedales artificiales (aerobios o anaerobios) y los reactores bioldgicos (Johnson,
2000).

Los reactores bioldgicos sulfatorreductores se han vuelto una alternativa
para el tratamiento de aguas residuales provenientes de procesos mineros en
comparacion con los tratamientos quimicos. Los reactores biologicos que tratan
contaminantes azufrados se basan principalmente en la retencion dentro del
reactor de una microbiota especifica que participa en el ciclo del azufre para llevar
a cabo la conversiéon deseada. Hasta el momento, la mayoria de los reactores

sulfatorreductores utilizan células bacterianas inmovilizadas en granulos (no



requieren material de soporte) o en biopeliculas (células adheridas a materiales
inertes) (Lens et al., 2000).

Muchas de las aplicaciones de los biorreactores utilizadas para el
tratamiento de DAM constan de procesos unitarios para la reduccién de sulfatos y
la precipitacion de metales en unidades separadas. Esto elimina problemas
asociados a la toxicidad por metales, pero incrementa el capital de inversion y los

costos de operacion (Kaksonen et al., 2004).

2.2 Proceso bioldgico de sulfatorreduccion

Las bacterias sulfatorreductoras (BSR) son anaerobias estrictas, que tienen la
habilidad de usar el sulfato como aceptor final de electrones para la oxidacion de
hidrégeno y de varios compuestos organicos. Dentro de las BSR se pueden
distinguir dos grandes grupos metabdlicos: Grupo a) que comprende especies que
oxidan sus sustratos incompletamente siendo acetato y dacido sulfhidrico los
productos finales (ej. Desulfotomaculum, Desulfovibrio, Desulfomonas, Desulfobulbus y
Termodesulfobacterium) (Schauder et al., 1986) y el Grupo b) en donde se encuentran
las bacterias sulfatorreductoras que, en principio, son capaces de oxidar
completamente los sustratos organicos incluyendo el acetato produciendo CO: y
H2S como productos finales (ej. Desulfobacter, Desulfococcus, Desulfosarcina,
Desulfonema y Desulfobacterium). También puede ocurrir la oxidacion de acetato por
bacterias sulfatorreductoras utilizadoras de acetato y oxidaciéon de hidrogeno
molecular por BSR hidrogenotroéficas (Widdel, 1988).

Las BSR que oxidan incompletamente sus sustratos pueden crecer
significativamente mads rapido que las BSR que oxidan completamente los
substratos. Bajo condiciones dptimas, las especies de Desulfovibrio que utilizan
hidrégeno, lactato o piruvato pueden alcanzar tiempos de duplicacién de 3 a 4

horas. Por lo tanto, en cultivos en lote enriquecidos con donadores de electrones



que puedan ser usados por las BSR que oxidan incompleta y completamente los
substratos se obtiene un cultivo rico en BSR que oxidan incompletamente la fuente
de carbono (Widdel, 1988).

Para el tratamiento de aguas con bajo o nulo contenido de materia organica,
la eleccion de un donador de electrones es un punto importante a considerar. Es
posible el crecimiento de las BSR tanto de manera autdtrofa como heterétrofa con
hidrégeno o formato. Otros compuestos que pueden ser degradados de manera
completa o incompleta por las BSR son los 4cidos grasos de cadena ramificada y de
cadena larga, etanol y otros alcoholes, acidos organicos (lactato, succcinato, malato)
y compuestos aromaticos como benzoato, catecol, fenol y anilina. Incluso
compuestos sin un grupo funcional tales como el tolueno y los alcanos pueden ser
degradados por las BSR (Oude Elferink et al., 1994). Algunas de las reacciones que

son llevadas a cabo por las BSR son listadas en la Tabla 2.1.

Tabla 2.1. Reacciones de sulfatorreduccion involucradas en la degradacion de
materia organica (Oude Elferink ef al., 1994).

Reaccion AG°® (kJ/mol)
4H> + SOs2 + H- - HS +4H0 -38.1
Acetato + SOs2 - 2HCOs + HS- -47.6
Propionato + % SOs2? - Acetato + HCOs + % HS + Y4 H* -37.7
Butirato + 2 SOs2 = 2 Acetato + 2 HS + 2 H* -27.8
Lactato + %2 SOs+2 > Acetato + HCOs + %2 HS* + H* -80.0
Etanol + %2 SOs? = Acetato + HCOs +2 HS + 2 H* + H20 -66.4




2.3 Competencia entre BSR y microorganismos metanogenos
La degradacion anaerobia de la materia organica es un proceso complejo llevado a
cabo por multiples poblaciones microbianas interactuando en sintrofia.

De forma general, la aplicacion de wun proceso anaerobio con
concentraciones minimas de sulfato en el afluente causa la coexistencia de las BSR
con los microorganismos metandgenos, estableciéndose una situacion de
competencia entre ambos grupos microbianos por los sustratos organicos
disponibles, especialmente por los compuestos intermedios mas comunes en el
proceso anaerobio, tales como acetato, hidrogeno y otros acidos grasos volatiles
(AGV) de cadena corta como propionato y butirato (Omil et al., 1997b). Como se
muestra en la Figura 2.1 las bacterias acidogénicas y los microorganismos
metandgenos se encuentran en competencia con las BSR por los sustratos
disponibles. El resultado de esta competencia es importante porque determinara en
parte hasta donde el sulfuro y el metano, los productos finales de ambos procesos
de mineralizacion, serdn producidos.

La relacion DQO/SOs? es un parametro importante que define la existencia
de la competencia de las BSR con los microorganismos metanogenos. La relacion
de estequiometria de las reacciones de sulfatorreduccion indican que por encima
de un valor de 0.67 hay un exceso de materia orgdnica, por lo que coexistiran la
metanogénesis y la sulfatorreduccion (Omil et al., 1997b). Estudios anteriores han
comprobado que se puede desarrollar una biomasa con actividad completamente
sulfatorreductora si se opera con relaciones DQO/SO4+2 menores a 0.67 (Omil et al.,
1997a; Harada et al., 1994). Algo interesante de esta relacion es que cuando se opera
a relaciones de DQO/SO+? menores a 0.67 también se presenta la competencia entre
los diferentes grupos de bacterias sulfatorreductoras (Visser et al., 1993).
Generalmente, el resultado de la competencia es determinado por las bases

termodindmicas y cinéticas de la sulfatorreduccion y la metanogénesis. Las



constantes de afinidad (Ks) por el sustrato se encuentran alrededor de 32.8 mg
acetato/L para las metanogenas y 9.3 mg acetato/L para las BSR (Rittman y
McCarty, 2001). Estas bases tedricas predicen que se puede esperar que las BSR
predominen sobre los microorganismos metanogenos (Rinzema y Lettinga, 1988).
Sin embargo, se ha encontrado que la competencia entre las BSR y las metandgenas
también es influenciada por otros factores tales como la duracion del experimento,
el tipo de lodo inoculado, la capacidad de adhesion de las bacterias, la
concentracion de materia organica y sulfato, el pH del reactor y la temperatura

(Lens et al., 2000; Oude Elferink et al., 1994).

Materia organica
compleja

;

Hidrdlisis Fermentacion

l

Acidos grasos > C2 Sulfato
Reduccion
Acetogénesis
H:+CO. < | > Acetato _
Metanogénesis Metanogénesis
hidroTenotréﬁca aceto]léstica
CHs + CO2
Sulfato Sulfato
reduccién reduccién
> H,S + CO2 f

Figura 2.1. Proceso de digestion anaerobia de materia organica por BSR,
microorganismos metandgenos y acetogénicos (Johnson, 2000).
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Con respecto a la duraciéon del experimento, Harada et al., (1994) estudiaron
la competencia entre BSR y metandgenos en un reactor UASB, alimentado con
desechos complejos a diferentes concentraciones de sulfato, y encontraron que las
BSR presentaron una competencia por acetato pobre en comparacién con los
microorganismos metanogenos cuando la duracion del experimento es menor a
100 dias. Sin embargo, a largo plazo, las BSR desplazan gradualmente a los
microorganismos metanogenos debido a su gran afinidad por dicho sustrato y a
sus altas velocidades de remocion de sustrato. Visser et al. (1993) y Omil et al.
(1997a), coinciden con esto ya que estudiaron la competencia a largo plazo de las
metandgenos acetoclasticos y las BSR utilizadoras de acetato en reactores UASB
operando con exceso de sulfato y encontraron que se requirieron mas de 200 dias
para que las BSR utilizadoras de acetato pudieran desplazar a las metandgenas
como organismos predominantes acetotroficos. En el estudio de Omil et al. (1997a)
se observd también la importancia del tipo de lodo inoculado, ya que se us6 un
lodo granular con bajo nimero de BSR utilizadoras de acetato, reflejado por la
ausencia de actividad sulfatorreductora, por lo que se requirieron mas de 50 dias
para que se pudiera detectar degradacion del acetato por sulfatorreduccion.

La competencia entre diferentes bacterias esta también determinada por la
capacidad de inmovilizaciéon de los microorganismos; en el caso de lodos
granulares y biopeliculas las bacterias que presentan poca adhesion son lavadas
del reactor (Oude Elferink et al., 1994). A este respecto, Celis-Garcia et al. (2004)
reportaron que la tolerancia al sulfuro de las BSR y metandgenas dependia del tipo
de consorcio formado por las bacterias, encontraron que en las biopeliculas habia
una mayor tolerancia que en los lodos granulares. Esto puede ser atribuido a la
adherencia selectiva de las BSR en soportes inertes para la formacion de la
biopelicula (Visser et al., 1996). También encontraron que las biopeliculas tienen

una mayor actividad sulfatorreductora y metanogénica, en comparacion con los
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lodos granulares, debido a la presion de seleccion en sistema biopelicula causando
un mejor desarrollo de la BSR. En contraste, otros estudios sugieren una mayor
capacidad de inmovilizacion de los microorganismos metandgenos con respecto a
las BSR en biopeliculas debido a un lavado selectivo y afinidades por el sustrato
(Isa et al., 1986; Yoda et al., 1987; Visser et al., 1993). Uno de los factores que
promueven esta capacidad de inmovilizacion de los microorganismos
metandgenos es la velocidad ascensional del liquido, ya que modifica el mezclado
en el reactor y por lo tanto el acceso a los sustratos presentes. Omil et al. (1996)
observaron un incremento en la actividad metanogénica después de imponer
velocidades ascensionales del liquido mayores a 4 m/h, en un reactor UASB,
debido a wuna mayor capacidad de adherencia de los microorganismos
metandgenos acetotroficos al lodo granular que la de las BSR que utilizan acetato.
Uno de los factores ambientales mas importantes en la competencia entre
BSR y metanogenas es el pH. El efecto del pH en la competencia de las BSR con los
microorganismos metandgenos esta directamente relacionado con el rango optimo
de crecimiento, que para las BSR esta entre un pH de 6 y 9 (Zehnder et al., 1982) y
para los metandgenos entre 6.5 y 7.6 (Rittman y McCarty 2001), y con la
concentracion de sulfuro disuelto en forma no ionizada (Oude Elferink et al., 1994).
Estudios efectuados en botellas seroldgicas con lodo granular sulfatorreductor
obtenido de reactores UASB indicaron que a un pH menor a 7 los microorganismos
metandgenos tienen mejores propiedades de crecimiento que las BSR y por lo tanto
se espera que los metandgenos predominen en vez de las BSR, las cuales tienen
mayores velocidades de crecimiento a un pH mayor a 7.5 (Visser et al., 1996;
O’Flaherty et al., 1998). Visser et al., (1996) reportaron que la variacion del pH de 8
a 7 causo un decremento en la produccion de metano debido a la concentracion de
sulfuro libre en el medio, estudiado en un lodo granular de un reactor UASB. Al

respecto existen varios reportes que indican una mayor sensibilidad de los
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microorganismos metanogenos hacia el sulfuro que las BSR (Celis-Garcia et al.,
2004; Visser et al., 1996; Omil et al., 1996; Omil et al., 1997a; O’Flaherty et al., 1998).
Entre las estrategias utilizadas para canalizar los equivalentes reductores
hacia las BSR se encuentra la habilidad de competencia de éstas por el sustrato
disponible y la sensibilidad de las otras bacterias por el sulfuro (Lens et al., 2000).
Asi mismo, otro factor ambiental importante en la competencia de las BSR y las
metandgenas es la temperatura. Existen estudios que indican que las metandgenas
son mas sensibles al incremento de la temperatura que las BSR. Rintala y Lettinga
(1992) mostraron que el acetato fue convertido por las metandgenas cuando un
reactor se operaba a 37°C aun a altas concentraciones de sulfato, mientras que el
acetato fue principalmente degradado por las BSR cuando el reactor fue operado a

55° C utilizando un in6culo mesofilico.

2.4 Toxicidad por sulfuros
Los principales problemas relacionados al proceso de sulfatorreduccion provienen
de la generacion de sulfuro de hidrégeno, compuesto corrosivo y caracteristico por
su mal olor. Ademas, el sulfuro de hidrégeno es un compuesto toxico para casi
cualquier bacteria anaerobia, toxicidad que se considera, por lo general,
directamente relacionada con la concentracién de sulfuro de hidrégeno libre, H2S
(Rinzema y Lettinga, 1988).

Se asume generalmente que la forma no disociada del sulfuro es la principal
forma toxica debido a que solo una molécula neutra puede penetrar la membrana
celular (Oude Elferink et al., 1994). La concentracion de sulfuro no disociado

depende del equilibrio quimico:

H.S < HS + H* pKai = 6.97 (25°C) 2.1)
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HS « S + H* pKaz = 12.9 (25°C) (2.2)

Conforme el primer valor de pKa de sulfuro de hidrégeno se acerca a 7,
pequenias variaciones en el intervalo de pH de 6 - 8 afectaran significativamente la
concentracion de H:S no disociada (Oude Elferink et al., 1994; Kaksonen et al.,
2004).

Es dificil obtener de la literatura una mayor comprension acerca de la
toxicidad del sulfuro en las poblaciones sulfatorreductoras, ya que no siempre es
considerado el efecto del pH en los disefios experimentales. Varios estudios han
citado el efecto del sulfuro en el crecimiento de las BSR, la utilizacion del substrato
o la reduccion del sulfato, y estos no siempre son correlacionados.

Visser et al. (1996) encontraron que la naturaleza de la toxicidad del sulfuro
depende de la forma que tiene la biomasa y del pH. Los autores reportaron que
por arriba de un pH de 7 la inhibicion de la actividad sulfatorreductora por
sulfuros en lodo granular era causada por la concentracién de sulfuro total y el
50% de inhibicion para concentraciones de H:S estaba entre 90 y 250 mg S/L a
valores de pH de 7.8 - 8 y 6.4 - 7.2 respectivamente, mientras que en lodos
suspendidos la concentracion de H2S no disociado determina la toxicidad a valores
de pH tanto altos como bajos y el 50% de inhibicidn se presenta a concentraciones
de H:S entre 50 y 130 mg/L. Entre un pH de 6.8 y 7.2, O’Flaherty et al. (1998)
encontraron que la inhibiciéon por sulfuro sobre varias especies de bacterias
sintrdficas y sulfatorreductoras asi como microorganismos metanogenos estaba
relacionada con el sulfuro no ionizado, mientras que a un pH mayor a 7.2 la
inhibicion estuvo mas relacionada con la concentracion de sulfuro disuelto.

Los resultados de inhibicion obtenidos con lodo granular o suspendido no
son aplicables directamente en sistemas de biopeliculas tales como los reactores de

lecho fluidificado (FBR por sus siglas en inglés). Kaksonen et al., (2004) estudiaron
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el efecto tdxico del sulfuro en un proceso sulfatorreductor de biopelicula utilizando
etanol y acetato como sustratos; demostraron que la inhibicion por sulfuro en el
crecimiento era 50% mads baja en las biopeliculas que en los lodos anaerobios y
50% mas baja también para el estudio con acetato comparado con lodos granulares
de un reactor UASB en un ensayo en lote. Recientemente Celis-Garcia et al. (2004),
reportaron que las BSR en un sistema de biopelicula mostraron mayor tolerancia al
sulfuro (860 mg S/L) que las BSR en un lodo granular. En la Tabla 2.2 se muestran

los valores obtenidos por efectos de inhibicioén reportados por diversos autores.
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Tabla 2.2. Efectos inhibitorios del sulfuro disuelto total (SD) y no disociado H2S en el crecimiento y la utilizacion de
sustrato de las BSR que utilizan acetato y etanol. Modificada de Kaksonen et al., (2004).

Sustrato Biomasa Tipo de T (°C) pH SD H.S Inhibicion Referencia
experimento (mg S/L) (mg S/L) (%)
Botella serologica
Etanol Lodo anaerobio en lote 37 6.8 500-561 262-294 502 O'Flaherty et al., 1998
7.2 788-880 241-269
7.6 878-990 131-147
8 1019-1130 66-74
8.5 1004-1164 22-25
Desulfococcus Botella serologica
Etanol multivorans en lote 37 6.8 498 261 502 O'Flaherty et al., 1998
7.2 851 250
7.6 1383 206
8 1488 97
8.5 1570 34
Lodo de reactor
Etanol UASB UASB en continuo 35 7.1-8  1700-9951 570-610 1000 Kalyuznyi et al., 1997
Cultivo mixto de
Etanol BSR en FBR FBR en continuo 35 6.9-7.3 248 84 Kie Kaksonen et al., 2004



Tabla 2.2. (Continuacion).

Tipo de SD H2S Inhibicion
Sustrato Biomasa experimento T (°C) pH (mg S/L) (mg S/L) (%) Referencia
Lodo de reactor Visser et al., 1996
Acetato UASB UASB en lote 30 7 521 217 502
7.5 569 107
8 921 64
9 943 7
Desulfonema
magnum,
Desulfotomaculum
acetoxidans o
Desulfobacter Botella serologica
Acetato postgatei en continuo 30-37 6.8 443-583 233-306 502 O'Flaherty et al., 1998
7.2 671-926 205-283
7.6 660-1360 98-203
8 659-1500 43-98
8.5 708-1450 15-31

17



Tabla 2.2. (Continuacion).

Tipo de SD H2S Inhibicion
Sustrato Biomasa experimento T (°C) pH (mg S/L) (mg S/L) (%) Referencia
Botella serologica
Acetato Lodo anaerobio en lote 37 6.8 374 196 502 O'Flaherty et al., 1998
7.2 550 168
7.6 867 129
8 990 65
8.5 1011 22
Lodo de reactor Botella serologica Yamaguchi et al.,
Acetato UASB en lote 35 7 699 270 50p 1999
Lodo de reactor Botella serologica
Acetato UASB en lote 7.2-74 615 161 50¢ Visser et al., 1996
8.1-8.3 1125 54
Cultivo mixto de  Botella seroldgica Maillacheruvu y
Acetato BSR en lote 35 8 Kie Parkin 1996
Cultivo mixto de
Acetato BSR en FBR FBR en continuo 35 6.9-7.3 356 124 Kie Kaksonen et al., 2004
Acetato/ Cultivo mixto Botella serologica Celis-Garcia et al.,
Propionato anaerobio en lote 35 7.5 860 50P 2004

a: Inhibicién de crecimiento, b: Inhibicion de la actividad sulfatorreductora, c: Inhibicién de la actividad de utilizacién de sustrato
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2.5 La sulfatorreduccion para la precipitacion de metales

El proceso bioldgico de la sulfatorreduccion esta basado en la produccion de
sulfuros por las BSR seguido de la precipitacion del sulfuro metdlico y la
neutralizaciéon del agua debido a la alcalinidad producida por la oxidacién

microbiana del donador de electrones (Christensen et al., 1996).

2CH20 + SO+* - H»S + 2HCOs (2.3)

dénde CH20 es el donador de electrones

H:S + M2+ > MSg + 2H? (2.4)

donde M2t = metal

HCOs + H* > COzp + H:0 (2.5)

Las ventajas potenciales de la precipitacion bioldgica de sulfuros metalicos
incluyen la baja produccién de lodo y productos de baja solubilidad comparados
con la precipitacion con hidroxidos (método fisicoquimico). Ademas, también se
pueden recuperar los metales con valor econémico de los sulfuros metalicos

precipitados (Kaksonen et al., 2003).

2.6 Biorreactores anaerobios para el proceso de sulfatorreduccion

Los biorreactores que se utilizan para tratar contaminantes ricos en sulfatos
generalmente son de alta retencion y concentracion de biomasa y la mayoria
utilizan biomasa inmovilizada en granulos o biopeliculas. El principio de los

reactores anaerobios de alta tasa estd basado en la habilidad de las bacterias



anaerobias de inmovilizarse en lodos granulares o en particulas sdlidas (Oude
Eleferink et al., 1994).

Una biopelicula se define como una estructura compleja de células y
productos celulares como polimeros extracelulares, los cuales tienen formas
alargadas o de granulos densos (Lettinga et al., 1980) aunque también crecen
unidos a una superficie estatica solida (biopeliculas estaticas) o sobre acarreadores
suspendidos (biopeliculas soportadas) (Nicolella et al., 2000). El lodo granular
metanogénico y sulfatorreductor consiste de agregados microbianos con alta
sedimentabilidad que se desarrollan por las uniones mutualistas de células
bacterianas en la ausencia de un material acarreador (Lettinga, 1995). El desarrollo
de la biopelicula es influenciado por varios procesos, incluyendo adsorcion y
desorcion de microorganismos hacia y desde la superficie solida, la adhesion de
los microorganismos a la superficie, el crecimiento de la biopelicula y el
desprendimiento de ésta (Characklis et al., 1990). En estado estacionario, el balance
entre el crecimiento de la biopelicula y la pérdida de ésta determina su estructura
fisica, y por consecuencia las caracteristicas de sedimentacion y/o de fluidificacion.

El diseno exitoso y operacion de los reactores de biopelicula se basa en la
informaciéon de las caracteristicas de sedimentacion y fluidificacion de las
particulas utilizadas como soporte, tales como la expansion o fluidificacion del
lecho como funcion de la velocidad superficial del liquido. La informacion acerca
de la velocidad superficial del liquido es muy importante, ya que establece el
tiempo de retencion de los solidos y el area especifica de la biopelicula en la zona
bioldgicamente activa (Nicolella et al., 2000).

La fuerza cortante hidrodinamica es un factor importante en la formacion de
biopeliculas estables. En un reactor con una alta fuerza cortante hidrodinamica da
se tiene como resultado una biopelicula mas resistente, en cambio una baja fuerza

cortante produce una estructura de biopelicula que tiende a ser heterogénea,
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porosa y débil. También es importante enfatizar que la hidrofobicidad de la
superficie bacteriana juega un papel crucial durante los fenomenos iniciales de
formacion de la biopelicula y de los lodos granulares. Las condiciones
hidrodindmicas asociadas a la estructura de la biopelicula influencian la eficiencia
de difusion del sustrato y la seleccion ecoldgica de dichas estructuras.

Otro fendémeno importante asociado a la fuerza cortante es la
sobreproduccion de exopolimeros extracelulares, los cuales pueden regular la
cohesion y adhesién de las células y juegan un papel importante en el
mantenimiento de la estructura de la matriz de la biopelicula (Liu y Tay, 2002).

Un problema con los reactores de biopelicula es que ésta tiende a cambiar en
densidad, grosor y forma durante la operacion. El mayor resultado de este cambio
es que la transferencia de masa, las caracteristicas hidrodindmicas y de reaccion
del lecho se alteran con el tiempo (Nicolella et al., 2000). Las biopeliculas proveen
tiempos de retencion de biomasa mas largos que los que se tienen con el lodo
granular, pero tienen desventajas de operacion debidas al tiempo requerido para
desarrollar la biopelicula, a pesar de la tendencia natural de las células a adherirse
a superficies (Castilla et al., 2000).

También se ha estudiado la sulfatorreduccion y precipitacion de metales en
varios tipos de reactores tales como el reactor de tanque agitado, procesos
anaerobios de contacto, UASB, EGSB y de lecho fluidificado. Muchos de los
parametros de disefio, tales como la velocidad Optima de recirculacion, la
composicion y destino de los metales precipitados, produccion de biomasa y su
destino, o fallas del proceso causados por sobrecarga y posterior recuperacion
permanecen en gran parte sin ser examinados (Kaksonen et al., 2002). Para el
proceso sulfatorreductor se han utilizado diferentes tipos de reactores los cuales se

muestran en la Tabla 2.3.
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Tabla 2.3. Condiciones de operacidn, eficiencias de remocion de sulfato y grado de reduccion de sulfato en la
digestion anaerobia de aguas residuales ricas en sulfato en varios tipos de reactores. Modificada de Lens et al., 1998.

Reactor Afluente Remocion de sulfato Referencia
Tipo DQO (g/L) SOs2 (g/L) % reduccion SOs2 % DQO ssr
CSTR Melazas 40.90 4.2-5.1 38-71 3.0-8.0 Hilton y Archer, 1988
UASB Ac 1.5-2.1 0.7-3.4 70 50-90 Visser et al., 1993
UASB Etanol 1.2 0.84 85 nr Kalyuznyi et al., 1997
UASB Lac 0.65 2.45 80 nr Kaksonen et al., 2003
EGSB Ac/Prop/But 0.5-2.5 1.2-4.6 27-68 59-97 Omil et al., 1996
USSB Ac/Prop/But 0.5-6.0 1.0-12.0 35 67-81 Lens et al., 1998
FA Ac 5.00 0.6-15.0 3.0-38 3.0-7.0 Isa et al., 1986
FA Melazas 40.90 0.60 47-100 4.0-11 Hilton y Archer, 1988
FBR Lac 0.88 1.00 80 nr Kaksonen et al., 2003
LFI Lac/Prop/But 3.5 5.22 73.5 86 Celis-Garcia, 2004

CSTR reactor perfectamente agitado; nr: no reportado; USSB: reactor de lecho de lodo de flujo ascendente en etapas; %DQOssr

porcentaje de DQO consumido por las BSR. Ac:Acetato, Prop:Propionato, But:Butirato, Lac:Lactato.



2.6.1 Reactor UASB

El concepto de reactor UASB fue desarrollado en los anos 70 (Lettinga et al., 1980) y
se aplica mundialmente para el tratamiento de aguas. La operacion de estos
reactores se basa en la actividad microbiana de diversos grupos actuando en
sintrofia, los cuales se encuentran en forma de granulos cuya densidad les permite
sedimentar y permanecer en el reactor. El efluente pasa a través de un lecho de
lodo granular donde se llevan a cabo las reacciones biologicas de oxidacion y
reduccién de la materia organica. El liquido es distribuido dentro del tanque y
asciende hacia el lecho de lodos anaerobios en donde los microorganismos entran
en contacto con los substratos (Lettinga et al., 1983).

Los reactores UASB han sido puestos en practica para una gran variedad de
aguas residuales y de diferentes concentraciones, desde 1500 mg DQO/L, en los
efluentes de cerveceria, hasta concentraciones mayores a 20,000 mg DQO/L
presentes en efluentes de dificil degradaciéon como los efluentes de destileria de
alcohol (Harada et al., 1994).

Las ventajas de los reactores UASB comparados con los tratamientos
anaerobios tradicionales, por ejemplo los procesos de contacto, son la capacidad de
retener altas concentraciones de biomasa a pesar de la velocidad de flujo
ascendente del afluente y de la produccién de biogds. Como consecuencia, el
reactor puede operar a tiempos de retencion hidraulico (TRH) cortos ya que el
tiempo de retencion de solidos es independiente de éste. La operacion exitosa bajo
estas condiciones requiere una biomasa con una buena capacidad de
sedimentacion y mineralizacion.

Las principales caracteristicas de los reactores UASB son: 1) el lecho de lodo
granular, 2) el separador gas-liquido-solido y 3) el sistema de distribucién del
afluente. El afluente es bombeado por el fondo del reactor y pasa a través del lecho

de lodo granular. Aqui, los compuestos organicos son degradados biologicamente



y se produce biogas. El biogas y el liquido son separados en el separador gas-
liquido-sdlido al igual que los granulos que sean arrastrados por el biogas,
regresando estos al lecho de lodo. El lodo floculento sale del reactor junto con el

efluente (Schmidt y Ahring, 1996).

2.6.2 Reactor LFI

Las primeras aplicaciones del reactor LFI en tratamiento de aguas fueron
realizadas por Shimodaira y Yushina (1983). A partir de entonces, esta
configuracion ha sido probada a escala laboratorio tanto para tratamientos
aerobios (Nikolov y Karamanev, 1987) como anaerobios (Garcia-Calderon et al.,
1998; Castilla et al., 2000; Arnaiz et al., 2003; Celis-Garcia, 2004).

En este tipo de reactores se utilizan particulas de menor densidad que el
agua (ej. nylon, poliéster, polietileno, perlita) como soporte. Las particulas son
fluidificadas por un flujo descendente del liquido. El flujo del gas (generado por el
proceso o suministrado al reactor) y el flujo del liquido, que circula en direcciones
opuestas a la fuerza de flotacion de las particulas, ayudan a la expansion del lecho
(Garcia-Calderon et al., 1998).

En los reactores de lecho fluidificado se alcanza una mayor retencién de
biomasa gracias a la mayor darea especifica de las particulas. Ademas, la
fluidificacion del reactor proporciona un buen mezclado de la fase liquida
haciendo que estos sistemas sean mas eficientes y estables para el tratamiento de
aguas residuales que reactores como el UASB o filtro anaerobio (FA) (Buffiere et al.,
1995).

Las principales ventajas de este tipo de reactores son la gran area interfacial
biopelicula-liquido, las altas velocidades interfaciales y la mayor transferencia de
masa (Atkinson, 1981). Una de las desventajas de estos reactores se encuentra en el

periodo de arranque debido al desarrollo de la biopelicula sobre el soporte que
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puede variar entre 45 y 100 dias (Meraz et al., 1995; Buffiere et al., 2000; Castilla et
al., 2000). Ademas de este problema se pueden sumar otros, como el tipo de
soporte empleado, procedimientos de inoculacion, carga organica durante el
arranque, etc. (Beristain, 2004).

Estudios previos han indicado que la presion de seleccion existente en
sistemas fluidificados enriquece selectivamente las biopeliculas formadas en los
soportes con biomasa con alta actividad sulfatorreductora y alta afinidad por el
donador de electrones (Kaksonen et al., 2003; Celis-Garcia, 2004), punto crucial
para tener una actividad biologica tal que asegure una baja concentracion de

sulfato y carbono organico total en el efluente del sistema.
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3. MATERIALES Y METODOS

3.1 Reactores

3.1.1 Reactor UASB

Se utilizé un reactor UASB de vidrio con un volumen de 1.13 L, diametro interno
de 54 cm y una relacion altura/didmetro de 10.5. Para alimentar el reactor se
utilizé una bomba peristaltica marca MasterFlex, el flujo de alimentacién fue de 1
mL/min. El biogas se midi6 por desplazamiento de una solucion salina

concentrada a un pH de 2.0. La Figura 3.1 muestra un esquema del reactor UASB.

=

Y

Figura 3.1 Representacion esquematica del reactor UASB utilizado. 1. Afluente, 2.
Bomba de alimentacion, 3. Reactor UASB, 4. Efluente, 5. Columna invertida con
solucion salina para medicion de biogas.
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3.1.2 Reactor LFI

Se utilizé un reactor LFI de acrilico de 2.5 L de volumen, 5.5 cm de diametro
interno, 16.7 de relacion altura/diametro y fondo conico; un separador de fases que
también sirve para ajustar el nivel del liquido y un ecualizador de flujo en donde
se eliminaban los pulsos de la bomba peristaltica y se obtenia un flujo constante a
la entrada del reactor. El reactor fue disefiado y construido en el Laboratorio de
Aguas Residuales de la Universidad Autonoma Metropolitana-Iztapalapa. En la
Figura 3.2 se muestra el arreglo experimental del sistema. Se utilizaron bombas
peristalticas marca MasterFlex para la alimentacion y recirculacion del efluente. La
entrada del afluente se mezclaba en linea con la recirculacion y entraba por la parte
superior del reactor, salia por la parte inferior y entraba al separador de fases.
Después de pasar por el separador, el flujo se dividia y una fraccion pasaba por la
bomba de recirculacion y la otra salia del sistema constituyendo el efluente. El
liquido que pasaba por la bomba de recirculaciéon entraba a un ecualizador y
regresaba al reactor.

Como material de soporte se utilizaron 500 mL de particulas finas de
polietileno de baja densidad que ocupaban el 15% del reactor (sin expansion), con
un didmetro de entre 500 y 1000 pum y densidad aparente de 400 Kg/m? en base
seca. Las particulas se acondicionaron poniéndolas en un matraz Erlenmeyer de un
litro que contenia 500 mL de agua destilada, 0.5 g de peptona de caseina y 0.5 g de
extracto de levadura. Las particulas se mantuvieron en agitacion por 48 horas
mediante un agitador magnético a velocidad media. Una vez acondicionadas, el
reactor se llen6 con medio mineral y 2.5 g DQO/L de una mezcla de lactato y etanol
(3:2 en base a DQO). El soporte de plastico se agregd por la parte superior del

reactor.
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Figura 3.2 Representacion esquematica del arreglo del sistema del reactor LFI. (1)
Linea de afluente, (2) bomba de alimentacion, (3) distribuidor de liquido, (4)
reactor LFI de acrilico, (5) separador de fases, (6) bomba de recirculacion, (7) linea
del efluente y (8) ecualizador de flujo.

3.2 Fuente de biomasa

3.2.1 In6culo del reactor UASB

El reactor UASB se inocul6 con lodo granular sulfatorreductor obtenido de un
reactor UASB que trataba sulfatos, proveniente de la industria papelera Eerbeek,
de Holanda. El lodo granular contenia 0.11307 g solidos suspendidos volatiles
(SSV) por g lodo en base huimeda. Se inocularon aproximadamente 400 g de lodo
en el reactor alcanzando una concentracion de 40 g SSV/L. El lodo granular se
caracterizd mediante la realizacion de ensayos de actividades metanogénica

acetoclastica y sulfatorreductora.

28



3.2.2 Indculo del reactor LFI

El reactor LFI se inocul6 con 12 mL de lodo granular sulfatorreductor del reactor
UASB equivalentes a 1.15 g SSV cuando este tultimo ya habia sido operado bajo
condiciones sulfatorreductoras por un periodo de 100 dias. El lodo se disgregd

haciéndolo pasar repetidas veces por una jeringa.

3.3 Medios de cultivo
El medio de alimentaciéon para ambos reactores se prepard con una solucién
mineral con macro- y micronutrientes, fuente de carbono y fuente de sulfato,
ademas se ajustd al pH deseado con bicarbonato de sodio. La composicion del
medio de cultivo se muestra en la Tabla 3.1 y la composicion de la solucion de
elementos traza se muestra en la Tabla 3.2.

El medio mineral utilizado para las pruebas de actividad metanogénica
acetoclastica y sulfatorreductora se presenta en la Tabla 3.3. El medio se ajusté al

pH deseado con bicarbonato de sodio.

Tabla 3.1 Composicion del medio de cultivo (adaptado de Visser et al., 1993).

Compuesto mg/L
Extracto de levadura 20
NH.4Cl 300
CaCl2*2H-0 15
KH2POs 200
MgCl*6H20 120
KCl 250

Solucion de elementos traza
Fuente de carbono

Fuente de Sulfato

1 mL (Véase Tabla 3.2)
Variable segtin Tabla 3.4y 3.5
Variable segiin Tabla 3.4y 3.5




Tabla 3.2 Composiciéon de la solucién de elementos traza.

Compuesto  Concentracion (g/L)

FeCl» -4H-O 1.50
MnClz -4H-20 0.1
EDTA 0.5
HsBOs 0.062
ZnClz 0.07
NaMoOs -2H:20 0.036
AlCls -6H20 0.04
NiCls -6H20 0.024
CoCl2:6H:20 0.07
CuClz-2H:20 0.02
HCl 36% 1.00 mL
Resazurina 0.5

Tabla 3.3 Composicion del medio mineral utilizado en la determinacion de las
actividades especificas.

Compuesto mg/L
NH.4Cl 280
CaCl2-2H20 6
KHzPOs 600
MgClz:6H20 116
NaH:POs+H0 703
NaHCO:s 2000
Extracto de levadura 2
Solucién de elementos traza 1 mL
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3.4 Condiciones de operacion de los reactores

3.4.1 Condiciones de operacion del reactor UASB
El reactor UASB se operd bajo cinco diferentes periodos (A — E) los cuales se
muestran en la Tabla 3.4. Al inicio (periodos A y B) el reactor se operd a un pH de
7.0 y a partir del dia 48 (periodo C) se operd con un pH inicial en el afluente de
6.5. El reactor se operd a temperatura ambiente durante todo el experimento,
variando entre 20 y 30° C y con una temperatura promedio de 25° C. Se utilizd
lactato como sustrato durante los periodos A — C y durante los periodos D y E se
utilizé una mezcla etanol-lactato a diferentes proporciones. La relacion DQO/SOx?
se mantuvo en 0.6 a lo largo de la operacion del reactor, mientras que la carga
organica fue aumentando al modificar las concentraciones de los sustratos en el
afluente.

Durante la operacion en continuo del reactor se midieron el flujo de
alimentacion, el pH y la alcalinidad en el reactor. Se realizaron analisis rutinarios
de DQO y sulfato en el afluente y efluente del reactor y de sulfuro en el efluente

del reactor.

Tabla 3.4. Condiciones de operacion del reactor UASB.

Periodo A B C D E
Dias de operacion 1-13 14-47 48-93 94-103  104-135
TRH (d) 1 1 1 0.9 0.9
DQOxttuente (g/L) 0.5 1 15 2 25
Etanol:Lactato (en base a DQO) 0:1 0:1 0:1 1:3 2:3
Carga organica volumétrica (g DQO/L-d) 0.5 1 15 2.33 2.77
Carga de sulfato volumétrica (g SO+%/L-d) 0.83 1.66 2.5 3.33 4.63

31



3.4.2 Condiciones de operacion del reactor LFI

La operacion del reactor LFI se llevd a cabo a un pH a la entrada del reactor de
entre 6.0 y 6.5 y a temperatura ambiente (25 - 30° C). La relacion DQO/SOs? se
mantuvo en 0.6 a lo largo de la operacion del reactor. El reactor se inocul6 con 12
mL de lodo granular proveniente del reactor UASB equivalente a 1.15 g SSV.

Inicialmente, después de inocular el reactor, se opero en lote por un periodo
de 46 dias con concentraciones de alimentacion similares a las que se tenian en el
reactor UASB al final de la operacion (periodo E). Durante la operacion en lote el
reactor se llenaba con medio mineral fresco con una concentracion de 2.5 g DQO/L
de etanol y lactato como sustratos en una proporcion de 2:3 y se mantenia en
recirculacion por 48 horas. Al cabo de éste tiempo, se eliminaba el medio agotado y
se reponia por medio fresco. Durante esta etapa, cada 15 dias aproximadamente, se
realizaron determinaciones de los sdlidos volatiles inmovilizados (SVI) en el
soporte con el fin de determinar la cantidad de biopelicula formada.

Posteriormente, el reactor se operd en continuo bajo tres diferentes periodos
(A-C). Las condiciones de operacidon se muestran en la Tabla 3.5. La velocidad
descendente del liquido fue controlada por el flujo de recirculacion del efluente,
esto con el fin de mantener una expansion del lecho de entre 25 y 30% con respecto
al volumen del reactor.

Los andlisis de rutina para el afluente y efluente del reactor fueron: DQO,
pH, alcalinidad, sulfuro, sulfato y, después de 66 dias de operacion del reactor,
acetato.

La concentracion de sulfato se determind durante los primeros 81 dias de
operacion del reactor por el método gravimétrico y a partir del dia 82 de operacion
del reactor se utilizé el método turbidimétrico. Adicionalmente se utiliz6 el método

de electroforesis capilar para determinar sulfato a partir del dia 55 de operacion del
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reactor, esto con el fin de corroborar los resultados obtenidos por los dos métodos

mencionados anteriormente.

Tabla 3.5. Condiciones de operacion en continuo del reactor LFI

Periodo A B C
Dias de operacion 47-65 66-76 77-131
TRH (dias) 2 2 2
DQOatuente (g/L) 1 1 2
Etanol:Lactato (en base a DQO) 1:1 1:0 1:0
Carga organica volumétrica (g DQO/L-d) 0.5 0.5 1
Carga volumétrica de sulfato (g SO«2/L-d) 0.83 0.83 1.66

Flujo de recirculacién (mL/min)
(Tasa de recirculacion %) 500 (20) 550 (22) 550 (22)
Velocidad superficial (m/h) 12.6 13.9 13.9

La cantidad de sdlidos suspendidos volatiles inmovilizados al soporte se
cuantifico por gravimetria (APHA, 1998) y se reporté como gramos de solidos
volatiles inmovilizados (SVI) por litro de soporte seco (g SVI/L). La formacion de

biopelicula se observo por microscopia electronica de barrido.

3.5 Determinacion de la actividad especifica metanogénica acetoclastica y
sulfatorreductora del lodo granular del reactor UASB y de la biopelicula del
reactor LFI

La actividad especifica metanogénica acetoclastica se define como la velocidad de
produccion de metano por el lodo granular a partir de acetato y esta expresada en
unidades de DQO vy referida al contenido de SSV en el lodo por unidad de tiempo
(g DQO-CHs/g SSV-d). De igual forma, la actividad sulfatorreductora se define

como la velocidad de produccion de sulfuro o la reduccion de SO4+2 expresada en
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unidades de DQO vy referida al contenido de SSV en el lodo por unidad de tiempo
(g DQO-H:S/g SSV-d).

3.5.1 Actividad metanogénica acetoclastica del lodo granular

El experimento se llevo a cabo en botellas serologicas de 70 mL. Cada botella
contenia 1.5 g SSV/L de lodo granular, 25 mL de medio mineral (Tabla 3.3)y 1 g
DQO/L de acetato a partir de una solucion concentrada (67.2 g DQO/L). El pH se
ajustd a 7. Las botellas se sellaron con tapones de hule y anillos de aluminio,
posteriormente se equilibrd la presion con una aguja conectada a una manguera
sumergida en agua. Las botellas se incubaron a 30°C con agitacion (100 rpm)
durante 24 horas. La producciéon de metano se cuantificoé periddicamente por
medio del desplazamiento de una solucion de NaOH al 3%, el liquido desplazado
se colectd en una probeta de 10 mL. Como control se utilizaron botellas seroldgicas
con la misma concentracion de SSV, medio de cultivo y sin sustrato. El control se
utilizé para corregir la produccion de metano enddgena. Los experimentos se
realizaron por triplicado. La actividad metanogénica se calculd a partir de la
pendiente obtenida al graficar la cantidad de metano producido (acumulado) a
través del tiempo (en la fase exponencial) y dividida entre la concentracién de SSV

en la botella utilizando la siguiente ecuacion:

mCH,

Actividad metanogénica acetoclastica= ———
Vg x SSV x fc

(3.1)

donde:

m CH ,= pendiente de la produccion de metano acumulativa (L/d)

fc= conversion de CHs a DQO = 0.35 L CHs/g DQO a condiciones STP
Vg = volumen del liquido en la botella (L)

SSV = concentracion de solidos suspendidos volatiles (g SSV/L)
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3.5.2 Actividad sulfatorreductora del lodo granular

Para determinar la actividad sulfatorreductora se usaron botellas serologicas de
160 mL que contenian 1.5 g SSV/L de lodo granular y 160 mL de medio mineral
(Tabla 3.3). De esta forma, al no existir una fase gaseosa en la botella, todo el
sulfuro producido permaneci6 en el liquido. La prueba se realizo sin adicionar
elementos traza, con el objetivo de que los metales presentes no reaccionaran
quimicamente con el sulfuro. Las concentraciones de etanol y sulfato adicionadas a
cada botella fueron 1 g DQO/L y 1.5 g SOs2 /L respectivamente, para tener una
relacion DQO/SOs2 de 0.67. El pH se ajusto a 7. Las botellas se mantuvieron a 30°C
en agitacion a 100 rpm, y se midié periodicamente el sulfuro disuelto total por el
método de Cord-Ruwisch (1985). La prueba se realiz6 sin ningun tipo de inhibicién
para los metandgenos. Como control se utilizaron botellas serologicas con la
misma cantidad de lodo y medio pero sin sustrato ni SOs2. Lo anterior para no
tomar en cuenta la producciéon de sulfuro enddgeno. Los experimentos se
realizaron por triplicado. La actividad sulfatorreductora se calculé con la
pendiente obtenida durante la fase exponencial al graficar la concentracion de

sulfuro disuelto total producido contra el tiempo a partir de la siguiente ecuacion:

. mH,S
Actividad Sulfatorreductora= ——~—— (3.2)
Vg x SSV

donde:

mH,S = pendiente de la produccidn de sulfuro disuelto total contra el tiempo (g
H2S/L-d)

Vg = volumen del liquido en la botella (L)

SSV = concentracion de solidos suspendidos volatiles (g SSV/L)
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3.5.3 Actividad metanogénica especifica de la biopelicula

La actividad metanogénica acetoclastica para el soporte se realizd por triplicado en
botellas serologicas de 60 mL. Cada botella contenia 5 mL de soporte del reactor
con biomasa inmovilizada, 40 mL de medio mineral (Tabla 3.3) y 1 g DQO/L de
acetato a partir de una solucion concentrada (67.2 g DQO/L). El pH se ajusté a 7.
Como control se utilizaron botellas seroldgicas preparadas de la manera descrita.
Los pasos subsecuentes del protocolo son similares al descrito previamente en el
punto 3.5.1. Al final de cada experimento se determiné la cantidad de SVI en el
soporte (gSVI/Lsoporte) y se realizaron los calculos para obtener los datos de

actividad.

3.5.4 Actividad sulfatorreductora de la biopelicula

Cada prueba de actividad sulfatorreductora se realizd por triplicado en botellas
seroldgicas de 70 mL. A cada botella se le agregaron 5 mL de soporte del reactor
con la biomasa inmovilizada y 65 mL de medio mineral (Tabla 3.3). La actividad
sulfatorreductora se determino6 con los siguientes sustratos de manera individual:
etanol, lactato y acetato. La concentracion de sustrato adicionada a cada botella fue
de 1 g DQO/L y 1.5 g SO+2 /L como sulfato de sodio para tener una relacion
DQO/SOs2 de 0.67. El pH se ajustdé a 6.5. Como control se utilizaron botellas
serologicas  preparadas de la manera descrita. Los pasos subsecuentes del
protocolo son similares al descrito previamente en el punto 3.5.2.
Simultaneamente, también se tomaron muestras de una de las tres botellas usadas
en cada prueba para cuantificar la concentracién de acetato en un cromatdgrafo de
gases. Al final de cada experimento se determiné la cantidad de SVI en el soporte

(gSVI/Lsoporte) y se realizaron los calculos para obtener los datos de actividad.
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3.6 Analisis

3.6.1 Determinacion de la DQO

Se utilizo el micro método de reflujo cerrado (APHA, 1998) utilizando 2 mL de
muestra previamente centrifugada en una microcentrifuga a 9000 rpm. La muestra
se oxidd en acido sulftrico con dicromato y sulfato de plata como catalizador a
160° C por 2 horas en tubos de vidrio cerrados. La concentracion se determiné
espectrofotométricamente a partir de la absorbancia obtenida a 600 nm con la
correspondiente curva estandar en un intervalo de 0-1 gDQO/L. El sulfuro
presente en las muestras se removid antes de la determinacion de DQO

burbujeando por 5 minutos aire en el recipiente que contenia la muestra.

3.6.2 Determinacion de sulfuro por yodometria

La produccion de sulfuros en el reactor se determin6 por el método yodométrico
basado en la reaccion del iodo con el sulfuro en solucion acida, oxidandolo hasta
azufre (APHA, 1998). En un matraz Erlenmeyer de 250 mL se colocaron 10 mL de
agua destilada, 10 mL de solucion de yodo 0.025 N, 1 mL de HCl 3 N, se
agregaron 5 mL de muestra, enseguida se agregaron 5 gotas de solucién de
almidéon (20 g/L), se homogenizd la mezcla y se tituld6 con una soluciéon de
tiosulfato de sodio 0.025 N. Los calculos que se realizaron para determinar los

mg/L de S fueron:

[(N oo *Y )= Ny *T)J*F

mg/L S2=
g/ mL muestra

(3.3)

donde:
N = Normalidad

37



Y =mL de Yodo
T =mL de Tiosulfato de sodio (Na25:0s)

F = Factor de conversion (16000)

3.6.3 Determinacion de sulfuro por el método de Cord-Ruwisch

Para medir la produccion de sulfuros en las botellas de las actividades
sulfatorreductoras se utilizé el método de Cord-Ruwisch (1985). En un tubo marca
Hach se adicionaron 4 mL de una solucién que tenia sulfato de cobre 5 mM y HCl
50 mM. Posteriormente se agregd 0.1 mL de muestra a la celda y se agitd
vigorosamente, en seguida se analiz6 en un espectrofotometro UV-Visible marca
Thermospectronic, modelo Helios Aquamate, a una longitud de onda de 480 nm.
La concentracion de sulfuro se determind a partir de una curva de calibracion de 2

a 20 mM de sulfuro, usando Na25-9H20 como estandar.

3.6.4 Determinacion del pH y alcalinidad

Para la determinacién del pH y la alcalinidad se utilizé el método de alcalinidad
2320 (APHA, 1998) utilizando 20 mL de muestra en un vaso de precipitado, se
coloco un electrodo conectado a un potencidmetro y se midié su pH inicial. Para la
determinacion de alcalinidad se titularon 20 mL de muestra con HCl 0.1 M y
cuando alcanzé un pH de 5.8 se midieron los mL gastados, luego se siguid
titulando hasta alcanzar un pH de 4.3 y se midieron los mililitros totales gastados.
Los calculos para la determinacion de alcalinidad total expresada en mg CaCOs/L

son los siguientes:

mg CaCOs/L = (VasX EQ X NA)/ VM (3.4)
donde:

Va3 = volumen de dcido gastado para llegar a pH 4.3 (mL)
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EQ = peso equivalente del CaCOs (50000 eq.)
NA =normalidad del acido clorhidrico

VM= volumen de muestra (mL)

Para la determinacion de la alcalinidad de bicarbonato en la muestra expresada en

mg CaCOs/L se realizan los siguientes calculos:

mg CaCO/L = (Vss X EQ X NA)/ VM (3.5)

donde:

Vs = volumen de dcido gastado para llegar a pH 5.8 (mL)
EQ = peso equivalente del CaCOs (50000 eq.)

NA =normalidad del &cido clorhidrico

VM= volumen de muestra (mL)

3.6.5 Determinacion de sulfato por el método gravimétrico

Para la determinacion de sulfatos se utilizé el método gravimétrico con ignicion
del residuo que se basa en la precipitaciéon del sulfato de bario mediante la adicion
de BaCl: (APHA 1998). Se tomaron de 10 a 25 mL de muestra y se llevaron a 250
mL con agua destilada en un matraz aforado, para que la muestra tuviera
alrededor de 200 mg de SO+*/L. El pH se ajust6 entre 4.5 y 5.0 con HC1 diluido 1:3.
La muestra se calentd hasta hervir y mientras se agitd lentamente, se adiciono la
soluciéon caliente de BaCl:2H:O 0.4 M hasta que comenzd a formarse un
precipitado blanco, entonces se adicionaron cerca de 2 mL de BaCl: en exceso. El
precipitado se digiri6 a una temperatura de 85°C durante un minimo de dos horas.
Para recuperar el precipitado la muestra digerida se pasé por un filtro sin cenizas

(Whatman 42). El precipitado se lavo con agua destilada caliente hasta que los
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lavados quedaron libres de cloro, cuando en 10 mL del agua de lavado no se
observo turbiedad al adicionar 1 mL de un reactivo preparado con 8.5 g de AgNO:s
y 0.5 mL de HNOs aforado en 500 mL de agua destilada. El filtro se retir6 y se
colocd en una capsula (previamente puesta a peso constante) y se calciné a 800°C
durante una hora. Cuando la muestra alcanzo la temperatura ambiente se
determind su peso. Para calcular la concentracion de sulfato en la muestra se

utilizo la siguiente formula:

(mgBaSO, )* (411.6)
ml de muestra

mgSOZ /L = (3.6)

3.6.6 Determinacion de sulfato por el método turbidimétrico

Otro método wutilizado para la determinaciéon de sulfato fue el método
turbidimétrico. Este método esta basado en la precipitacion del ion sulfato con
cloruro de bario en un medio acido y en condiciones en las que se formen cristales
de sulfato de bario de tamafio uniforme, para después medir la turbiedad
producida a través de espectrofotometria.

Primero se enjuagd una celda de vidrio con agua destilada y se limpid
perfectamente, se llend con agua destilada y se midié su absorbancia en el
espectrofotometro a 420nm. (Blanco 1). Se colocaron 10 mL de muestra en un
matraz Erlenmeyer de 250 mL y se agregaron 20 mL de una solucion
amortiguadora que contenia 30 g de MgCl2-6H:O, 5 g de CHsCOONa-3H20, 1 g de
KNOsy 20 mL de CH3COOH, todo esto aforado en un litro de agua destilada. El
matraz se agité por 30 segundos, después se enjuagd la celda con la misma
solucién y se midié su absorbancia (blanco 2). Posteriormente se le agregd al
matraz una cantidad suficiente de BaCl: para que precipitara todo el sulfato

presente y se puso en agitacion durante un minuto, dejandolo reposar
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posteriormente durante cinco minutos y en seguida se midié la absorbancia (abs.
BaClz). La concentracion se determiné a partir de la absorbancia obtenida a 420 nm

con la correspondiente curva estandar.

Absorbancia = (Abs. Blanco 2 — Abs. BaCl.) (3.7)

3.6.7 Determinacion de sulfato por electroforesis capilar

La determinacion de sulfato también se realizd en un sistema de electroforesis
capilar (Agilent G1600A) equipado con detector de arreglo de diodos (190- 600
nm). La muestra se centrifugd a 9000 rpm y se diluyd con agua desionizada,
posteriormente se filtré6 en un membrana de 0.22 um. Se utilizé un capilar de silica
fundida de 50 um de diametro interno y 72 cm de longitud. La muestra se inyectd
con una presion de 50 mbar por 4 segundos, se aplico un voltaje de -30 kV, la
temperatura del capilar fue de 20°C y se us6 un buffer para aniones inorganicos
(Agilent 8500-6797). La senal se detectd a 380 nm con deteccion indirecta de UV
con una referencia de 245 nm. El tiempo de andlisis fue de 7 minutos. La curva
estandar para sulfato se hizo a partir de una mezcla de aniones (Agilent

Technologies 5062-8524).

3.6.8 Determinacion de so6lidos suspendidos totales, fijos y volatiles

Los sdlidos se determinaron de acuerdo a lo descrito en los métodos estandar
(APHA, 1998). Se pusieron a peso constante dos capsulas de porcelana en la mufla
a 550° C durante 1 h y se registro el peso de cada una (A), después se agrego entre
2y 3 g de muestra y se registro el peso (X), después se colocaron las capsulas en la
estufa a 110° C toda la noche, luego se pesaron y se registrd el peso (B).

Posteriormente las capsulas se colocaron en la mufla a 550° C para calcinar el
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residuo seco y se registré nuevamente el peso (C). Los solidos volatiles se tomaron

como los SSV ya que en lodos granulares no es apreciable la diferencia.

Calculos:

Sdlidos totales (g ST/L) = (B-A)*1000/X (3.8)
Sdlidos volatiles (g SV/L) = (B-C)*1000/X (3.9)
Sdlidos fijos (g SF/L) = (C-A)*1000/X (3.10)

3.6.9 Determinacion de los SVI

La cantidad de sdlidos volatiles adheridos al soporte se midi6 por gravimetria
(APHA, 1998) después de haber desprendido la biopelicula del soporte utilizando
un bafio sénico y se reportd como masa de SVI por volumen de soporte seco
(gSVI/Lsoporte). Esta determinacion se hizo a la biopelicula contenida en las botellas
serologicas después de ser usadas en la determinacién de la actividad
sulfatorreductora.

Para desprender la biopelicula del soporte, la botella seroldgica abierta se
colocd en un bafio soénico y se sonicd por cinco minutos, posteriormente se sustrajo
el liquido de la botella y se filtré6 con vacio usando un filtro de fibra de vidrio
colocado en un crisol gooch a peso constante (G1). Posteriormente se adicioné un
volumen conocido de agua desionizada a la botella (con el soporte) y se sonicéd de
nuevo por cinco minutos. El liquido se retird de la botella y se filtré con vacio
usando el mismo filtro. Este procedimiento se repitié al menos cinco veces hasta

que se observo que el soporte quedd completamente limpio.
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El crisol se secd en la estufa a una temperatura de 105° C durante una hora.
Se dejo enfriar y se registrd el peso (G2). Se introdujo el crisol con el residuo seco a
la mufla, a una temperatura de 550° C durante 15 minutos. Se sacd y se puso en la
estufa a 105° C por 20 minutos aproximadamente. Se saco y se dejé enfriar a

temperatura ambiente en un desecador y se determind el peso (G3).

El contenido de los sdlidos suspendidos totales se calcul6 de la siguiente forma:

SST = (G2- G1) X 1000/V (3.11)

donde:

SST = solidos suspendidos totales (mg/L)

G1 = peso del crisol con el disco a peso constante (mg)
G2 = peso del crisol con el disco y el residuo seco (mg)

V = volumen de la muestra (mL)

El contenido de sélidos suspendidos volatiles se calculé como sigue:

SSV = (G2 - G3) X 1000/V (3.12)

donde:

SSV = soélidos suspendidos volatiles (mg/L)

G2 = peso del crisol con el disco y el residuo seco (mg)

G3 = peso del crisol con el disco y el residuo después de la calcinacion (mg)

V = volumen de la muestra (mL)
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Los gramos de SSV por litro de soporte en base humeda (gSSV/Lsoporte) se

calcularon de la siguiente manera:

g SVI/Lsoporte = (g SSV/L)*(VOI HqUIdO de la bOteua)/Lsoporte (313)
donde:
Vol. del liquido de la botella = 65 mL

Los gramos de SVI por gramo de soporte seco (g5V1/gsoporte) se calcularon asi:

gSVI/gsoporte = (gSVI/Lsoporte)/ Densidad aparente ( 314)

donde:

Densidad aparente = 4000 g/Lsoporte

Para tener el calculo de la densidad aparente se midieron 5 mL de soporte
seco en una probeta, luego se pesd. Dicho peso se dividio entre los 5 mL de soporte

utilizados para tener gramos por litro de soporte.

3.6.10 Determinacion de acetato

Se centrifugaron 3 mL de la muestra durante 10 minutos, después se tomaron 950
uL de sobrenadante y se agregaron 50 pL de HCI al 50%, luego se filtré con una
membrana de 0.45 um. Las muestras se analizaron en un cromatdgrafo de gases
HP Agilent Technologies, modelo 6890N, equipado con una columna capilar D8-
FAP de 0.25 mm de diametro y 30 cm de longitud y con un detector de ionizacion
de flama (FID). Como gas portador se utilizd nitrogeno con un flujo de 25 mL/min.
Para el detector se utilizo hidrégeno y aire sintético con un flujo de 40 y 400

mL/min respectivamente. Se inyecté un volumen de muestra de 1 uL, en modo de
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particiéon. La temperatura del inyector y detector fue de 250 y 140°C
respectivamente. Se aplico una rampa de temperatura en el horno comenzando en
100°C por un minuto y después subiendo 10°C por minuto hasta alcanzar 140°C y
alli se mantuvo durante un minuto. La duracion total del andlisis fue de seis

minutos.

3.6.11 Microscopia Electronica de Barrido (MEB)

Para observar el soporte limpio y la biopelicula se utiliz6 un Microscopio
Electronico de Barrido (Phillips modelo XL-30), equipado con un espectrémetro de
rayos-X por dispersion de energia marca EDAX. La muestra se mont6 en un porta
muestra de aluminio y se recubri6 con carbon. Las micrografias se llevaron a cabo

mediante la ayuda de un detector de electrones retrodispersos a 10KV.

3.7 Calculos

3.7.1 Eficiencia de Remocion de DQO
La eficiencia de remocion de DQO se calculdé como la diferencia entre la
concentracién de DQO en el afluente y la concentracion de DQO en el efluente

expresada en porcentaje.

[DQO]Aﬂuente - [DQO]Equente
[DQO]Aquente

| Eficiencia de remocion de DQO = x100...... (3.15)
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3.7.2 Eficiencia de Conversion de Sulfatos (ECS)
Para la ECS se utilizaron las concentraciones de sulfato medidas en el afluente y
efluente del reactor por los tres métodos descritos anteriormente y se calcul6 de la

siguiente forma:

[804_2 Jéﬂuente __ [804_2 JEquente
js0.”

ECS = x100 (3.16)

Afluente

3.7.3 Cantidad de DQO utilizada para la sulfatorreduccion
La cantidad de DQO utilizada para la sulfatorreduccion se calculd a partir de la

eficiencia de conversion de sulfatos y de la eficiencia de remocion de DQO.

ECS
Eficiencia de remocion de DQO

x100 (3.22)

3.7.4 Concentracion de sulfuro en fase gas

Como no se conoce la composicion del biogas la concentracion de sulfuro en el gas
se calculo utilizando la ley de Henry de la siguiente forma:

H,S . < H,S;, a= [[:ZSS]]“‘* = [H,S]. = A2 (3.17)
2% lgas a

H,S,, <> HS +H" Kios [[H SI']* ] (3.18)

ST =[H,S],, +[HS"]>|HS~|=ST ~[H,S],. (3.19)

K -1
Combinando (3.17) y (3.18) = [H,S],, = (1+ IHLS]J ST = (1+ Ky, 10" )—1 ST

(3.20)
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Combinando (3.16) y (3.19) = [H,S] _ T 57 siendo f =(1+ Ky,s107 ' G2
(94

donde:

f=fraccion de sulfuro disuelto no ionizado en el sulfuro total
Ky s =(0.382T +1.892)10°°
o = 3.442 — 0.044T
T=°C
ST = sulfuro total
(Hulshoff Pol et al., 1995)
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4. RESULTADOS Y DISCUSION

4.1 Desempeifio del reactor UASB

El reactor UASB fue operado por mas de 130 dias bajo las condiciones descritas en
la Tabla 3.4. La operacién del reactor se dividié en cinco periodos para una mejor
visualizacion y andlisis de su desempefio. Los valores promedio de eficiencias de
remocion de DQO y SO+?2, la concentracion de sulfuro producido, el pH y la
cantidad de DQO utilizada para la sulfatorreduccion se presentan en la Tabla 4.1
para los periodos en los que se opero el reactor. Algunas mediciones mostradas en
la Tabla 4.1 fueron hechas a partir de célculos, mientras que otras se hicieron sélo
una vez durante el periodo indicado, por lo que no se tomaron en cuenta sus
desviaciones estandar. El desempeno del reactor con respecto al tiempo de
operacion se presenta en la Figura 4.1. Los valores reportados son los obtenidos
durante la operacidn en estado estacionario, el cual se consideré que se alcanzd
después de operar el reactor al menos durante 5 TRH después de cada cambio de
condiciones operacionales.

Durante el periodo A se aplicd una carga organica en el reactor de 0.5 g
DQO/L-d de lactato para que el lodo comenzara a activarse, sin embargo, se
observd que el efluente tenia una ligera coloracion rosacea debido a la resazurina,
un indicador que se vuelve incoloro cuando se reduce quimicamente, indicando
que en el efluente no habia o era poco el sulfuro presente que es producido
cuando existen condiciones reductoras en el sistema. La eficiencia de conversion de
sulfato en este periodo fue 29.52% y no se dio seguimiento a la DQO.

En el periodo B se aumentd la carga orgdnica a 1 g DQO/L-d alcanzdndose
una eficiencia de remociéon de DQO de 69.6 % La ECS no varié notablemente
siendo de 25.9% y se alcanzaron al final del periodo concentraciones de sulfuro

disuelto de 73.6 mg/L.
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Tabla 4.1 Desempenio del reactor UASB operado bajo condiciones de
sulfatorreduccion.

Periodo A B C D E
Dias 1-13 14-47 48-93 94-103 104-135
Remocién de DQO (%) nr 69.6+10 94.2+16.3 86+59 89.7 +84
Conversién de sulfato (%) 29.5 25.9 36.1 424 77.7
DQO utilizada para la

sulfatorreduccion (%) nr 37.2 38.3 494 86.7
Sulfuro disuelto (mg/L) nr 73.6 153.6 217.6 368.8
Sulfuro no ionizado (mg/L) nr 47 11.5 224 67.5
pH final 827+0 8.27+0 8.19+0.2 8+0.1 7.7+0.3

nr: no reportado

En el periodo C se aumentd la carga orgadnica a 1.5 g DQO/L-d. Las
variaciones de la carga organica observadas en la Figura 4.la se debieron a
modificaciones en el TRH por problemas en la bomba de alimentacion y a errores
en la concentracion de DQO en el afluente. Este periodo de operacion fue el mas
largo de todos siendo de 45 dias, esto propicio que la eficiencia de remocion de
DQO aumentara a 94.2%, lo que indic6 un aumento en la actividad del lodo
granular. Sin embargo, la participacion de las BSR en la degradacion del sustrato
no tuvo un aumento considerable con respecto al periodo anterior, lo cual se ve
reflejado en la ECS, en la DQO utilizada para la sulfatorreduccion y la
concentracion de sulfuro disuelto las cuales presentaron valores de 36.1%, 38.3% y

153.6 mg/L respectivamente.
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Figura 4.1. Desempenio del reactor UASB con respecto al tiempo de operacion. a)

Carga organica en el afluente (m), velocidad de remocion de DQO (<) y eficiencia

de remocion de DQO (4); b) Produccion de sulfuro disuelto (SD) (¢) y eficiencia de
conversion de sulfato, ECS (--) a través del tiempo; c) Evolucién del pH (o) y

alcalinidad (O) en el efluente. Las letras maytsculas indican el periodo de
operacion.
Como se observa en la tabla 4.2 durante los periodos B y C la participacion

de las BSR en la remocién de la DQO no tuvo variaciones considerables por lo que

se cree que el lodo wutilizado aun se encontraba en proceso de adaptacion y

activacion.

50

de DQO (%)



100 ~

90 - NN —

80 - L 7
% ;8 : % 0 DQO re,n.10vida por otra ruta
.‘g 28 : / % % [4 gt(;ﬂ:t)z::ada parala
o ) o ’ sulfatorreduccion (%
g » ? % é % (%)

o h D D D

B C D E

Periodo
Fig
ura 4.2. Porcentaje de DQO utilizada para la sulfatorreduccion a partir de la
remocion de DQO total durante los periodos B, C, D y E.

A partir del dia 95 (periodo D) se aumento la carga organica a 2 g DQO/L-d
usando una mezcla de etanol y lactato en una relaciéon 1:3. La adicién de etanol
como sustrato y el aumento de la carga organica provocaron una ligera
disminucién de la eficiencia de remocion de DQO estabilizandose alrededor de 86
% (Tabla 4.1 y Figura 4.1). En contraste, la ECS siguié aumentando y llegé a 42.4%,
esto indicd que las BSR estaban utilizando casi el 50% de la DQO que se removia
en el reactor (Figura 4.2). El sulfuro disuelto también aumenté a 217.6 mg/L. Esto
nos indicoé un aumento en la actividad sulfatorreductora del lodo granular, debido
a un posible crecimiento de la biomasa y a una adaptacién a las condiciones
impuestas.

En el altimo periodo (E) se aumentd la carga organica a 2.5 g DQO/L-d con
etanol y lactato en relacién 2:3. En este periodo la eficiencia de remocién de DQO
fue de 89.7% y la ECS aumentd hasta alcanzar un valor de 77% (Figura 4.1b).
Adicionalmente, la actividad del lodo granular cambid a ser predominantemente

sulfatorreductora ya que el 86.6% de la DQO fue consumida por las BSR (Figura
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4.2). Este aumento de la ECS se debié probablemente al sustrato utilizado en la
alimentacion, ya que el etanol y el lactato son preferentemente utilizados por las
BSR (Kalyuzhnyi et al., 1997; Kaksonen et al., 2003). Ademas pudieron haber
favorecido las condiciones ambientales impuestas como fue la relaciéon DQO/SOx«?
de 0.6, los sustratos utilizados asi como el tiempo de operacion del reactor que fue
de 135 dias. Este resultado concuerda con el valor de 85% alcanzado por
Kalyuzhnyi et al. (1997) operando un reactor UASB alimentado con etanol durante
80 dias con una carga volumétrica de sulfato de 6 g/L-d y un TRH de entre 0.84 y 5
dias. Visser et al. (1993) también alcanzaron valores mayores de 80%, en reactores
UASB alimentados con una mezcla de acetato, propionato y butirato, sin embargo,
estas eficiencias solo se alcanzaron bajo condiciones de exceso de DQO (relacion
DQO/SO+2 de 10.39 y 3.62), mientras que a una relacion DQO/SO+2 de 0.6 solo se
alcanz6 una ECS del 20%.

El andlisis comparativo de la produccion de sulfuro disuelto total y la ECS
durante la operacion del reactor (Figura 4.1b) muestra que el aumento gradual en
la concentracion de sulfuros no afectd la ECS. Esto se debe probablemente a que no
se alcanzaron concentraciones reportadas como inhibitorias para las BSR (Tabla
4.1). Kalyuzhnyi et al. (1997) reportaron concentraciones de entre 1700 - 9951 mg
S/L como sulfuro total disuelto y 570 - 610 mg S/L como H2S con un 100% de
inhibicion estudiado en un reactor UASB alimentado con etanol como sustrato. Las
maximas concentraciones de sulfuro disuelto observadas en este trabajo fueron de
368.8 mg S?/L o de 67 mg S?/L de H2S aproximadamente (calculado de acuerdo a
pH = 7.75 que fue al que se operd el reactor). Estas concentraciones no causaron
una inhibicién aparente de las BSR, sin embargo, es posible que hayan promovido
el desplazamiento de las metandgenas y el desarrollo de una biomasa de actividad
predominantemente sulfatorreductora debido a una presion de seleccién y a las

condiciones ambientales impuestas (ej. relacion DQO/SO«2 de 0.6).
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En los periodos A y B de operacién del reactor el pH y la alcalinidad se
mantuvieron constantes con valores de 8.3 y 3100 mg CaCOs/L. En el periodo C el
pH y la alcalinidad aumentaron ligeramente a partir del dia 56 (Figura 4.1c) y
después de 4 dias disminuyeron, probablemente como consecuencia de la
variacion de la carga organica. En el periodo D se observo que la adicion de etanol
como sustrato afectd positivamente la alcalinidad, ya que aumentd a 3600 mg
CaCOs/L; el pH no fue afectado y se mantuvo en 8.04. En el periodo E el pH
disminuyd ligeramente a 7.5, debido en parte a la disminucion del pH en el
afluente a 6.5, sin embargo, al final del periodo el pH regres6 a 8 (Figura 4.1c).
Como consecuencia del aumento de la carga organica a 2.5 g DQO/L-d de etanol y
lactato en relacion 2:3, se tuvo que adicionar una mayor cantidad de bicarbonato
para ajustar el pH del medio de alimentacion, lo que provocd un aumento en la
alcalinidad que durd solo hasta el dia 125. En resumen el comportamiento del pH
en el reactor se mantuvo en valores de 8.0 (Figura 4.1c) lo cual favorecid al sistema,
ya que a estos valores la concentracion de sulfuro no disociado es baja, y se sabe
que, en este tipo de sistemas sulfatorreductores la inhibicion puede ser causada por

la concentracion de sulfuro disuelto no ionizado (Visser et al., 1996).

4.2. Desempeino del reactor LFI

4.2.1 Arranque del reactor LFI e inmovilizacion de las BSR

El reactor LFI se operd durante un total de 131 dias. La fase de arranque e
inmovilizacion de las BSR tuvo una duracién de 46 dias, periodo en el cual la
operacion del reactor fue en lote. Posteriormente, el reactor operd en continuo
durante 85 dias. El soporte se fluidifico por recirculacion del efluente y la
velocidad de recirculacion se estableciéo en base a la expansion del lecho. El

seguimiento de la cantidad de microorganismos inmovilizados al soporte se hizo
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mediante la medicion de los SVI por litro de soporte y los resultados se resumen en

la Tabla 4.2.

Tabla 4.2. Variaciones en la concentraciéon de biomasa adherida al soporte,
porcentaje de expansién del lecho y tasa de recirculacion en funcién de la
velocidad superficial a diferentes dias de operacion del reactor LFI.

Tiempo de Concentracion de Tasa de
operacion del Velocidad biomasa adherida al Expansion del  recirculacion
reactor (dias) superficial (m/h)  soporte (gSVI/Lsoporte) lecho (%) (%)

14 10 1.29 10 16
33 15.2 0.8 30 24
54 12.6 0.94 20 20
82 13.9 0.7 25 22
105 13.9 0.76 25 22

En los primeros dias de operacion visualmente se notaron pocos cambios en
el reactor con respecto al aspecto del soporte. El primer cambio observado fue el
color de las particulas que cambiaron de blanco a gris. Las observaciones en el
microscopio confirmaron la presencia de biomasa sobre el soporte, sin embargo, la
colonizacién no era uniforme.

Al inicio la velocidad superficial se establecié en 10 m/h y se observo que las
particulas comenzaron a pegarse entre si debido a la baja velocidad superficial y,
por consecuencia, a la baja expansion del lecho (10%). Este hecho trajo como
consecuencia la formacion de dos zonas en el lecho: una de color gris y otra casi
blanca que indicaba que el soporte estaba libre de biopelicula visible. Esto se puede
explicar debido a que existen zonas de alta turbulencia que desprenden la
biopelicula del soporte, mientras que en zonas de baja turbulencia la fluidificacién
de las particulas es minima por lo que se acumula mayor cantidad de biomasa
(Nicolella et al., 2000). Meraz et al. (1995) encontraron en un experimento realizado

en un reactor LFI con particulas de plastico como soporte y bacterias anaerobias,
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que las bajas velocidades superficiales hacen que el lecho se expanda menos, por lo
que después de un tiempo de operacion, el lecho presenta canales de flujo
preferenciales (canalizacion) y se fracciona, causado por la friccion dindmica que
ejercen las particulas entre ellas, debido a su forma irregular y a sus bordes
asperos. Este mismo comportamiento también fue observado durante los primeros
dias de operacion del reactor. Sin embargo, la formacion de canales se observo que
se debid tanto a la baja velocidad superficial como a la fuerza de flotacion del
soporte lo que hizo que éste se compactara.

A los 14 dias de haber arrancado al reactor LFI se encontraron 1.29 g
SVI/Lsoporte, sin embargo, es importante mencionar que la formacion de la
biopelicula era atin incipiente ya que la biomasa se desprendia muy facilmente del
soporte y de hecho no se requirié sonicar para desprender la biopelicula.

A los 33 dias se aumento la velocidad de recirculaciéon a 15.2 m/h para lograr
una fluidificacién del lecho uniforme y, como consecuencia, se presentd una
notable disminucion en la concentracion de biomasa en el soporte que fue de 0.8 g
SVI/Lsoporte. Esta disminucion se explica por un aumento en la turbulencia y en la
expansion del lecho a 30%, que trajo como consecuencia el lavado de biomasa que
no estaba lo suficientemente adherida al soporte. Sin embargo, para la
determinacion de los SVI se sonicé la muestra para poder desprender
completamente la biomasa del soporte, lo que indicaria el comienzo de la
formacion de una biopelicula estable.

Debido a la disminucion de SVI se realiz6 una segunda inoculacion a los 43
dias de operacién en lote, adicionando 12 mL de lodo granular disgregado
equivalentes a 1.15 g SSV. A los 46 dias se decidi6 comenzar la operacion del
reactor en continuo con un TRH de dos dias, ya que se observo que aquella

biomasa que se desprendia del soporte no volvia a adherirse a pesar de la
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recirculacion, ademas, el poner el reactor en continuo facilitaba el reemplazo del
medio mineral.

En el dia 54 de operacion del reactor (ya en continuo desde el dia 46) se
disminuyé la velocidad superficial a 12.6 m/h, observandose nuevamente el
fraccionamiento del lecho en zonas donde la fluidificacion era minima. Al
cuantificar los SVI/Lsoporte s Observd una ligera recuperacion de éstos al alcanzar
0.94 gSVI/Lsoporte,

A los 82 dias de operacion del reactor la velocidad superficial se aumento a
13.9 m/h, lo que hizo que el lecho se fluidificara uniformemente. Los SVI
disminuyeron a 0.7 gSVI/Lsoporte, sin embargo, cuando se desprendid la biopelicula
del soporte por sonicacion, se observo una fuerte adhesion de la misma al soporte,
razon por la cual se hicieron una mayor cantidad de lavados al soporte. En este
mismo periodo también se observo una alta produccion de sustancias viscosas en
el efluente que podrian ser exopolimeros. Se ha reportado que altos esfuerzos
cortantes pueden inducir la secrecion de estas sustancias por parte de los
microorganismos, los cuales dan como resultado un balance en la estructura de la
biopelicula. De hecho, durante las primeras etapas de formacion de la biopelicula,
se ha observado una gran produccion de exopolisacdridos, los cuales promueven la
adhesion celular inicial en la superficie del soporte (Liu y Tay, 2002). Estas
observaciones fueron de gran importancia ya que sugirieron un proceso de
adhesion de microorganismos en el soporte.

Después de 105 dias de operacion del reactor LFI la cantidad de SVI no
vario con la velocidad superficial impuesta, lo que indicé que la biopelicula habia
alcanzado un estado estacionario de produccion y desprendimiento de la misma.

A partir de las observaciones del lecho y de los SVI podemos inferir que
varios factores hidrodindmicos determinan finalmente el grosor de la biopelicula y

su estabilidad, ya que contribuyeron al desprendimiento de aquella biomasa no
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adherida completamente al soporte y en la formacion de una biopelicula resistente
a dichas fuerzas. Meraz et al. (1995) encontraron que el mecanismo de
inmovilizacion de la biomasa en el soporte y la velocidad de crecimiento de la
biomasa es lento con respecto al desprendimiento de la biopelicula debido al
esfuerzo cortante al cual estdn sujetas las particulas.

Las micrografias del soporte tomadas por MEB, que se presentan en la
Figura 4.3, muestran una superficie heterogénea en el soporte, con surcos, grietas y
cavidades, disponibles para la colonizacion (Figura 4.3a). Estas caracteristicas son
convenientes para la formacion de la biopelicula ya que los microorganismos
crecen preferentemente en los espacios intersticiales que proveen las
irregularidades del soporte, lo cual los protege de las fuerzas cortantes del liquido
(Fox et al., 1990; Garcia-Calderon et al., 1998).

Las micrografias del soporte a los 60 dias de operacion del reactor (Figuras
4.3b y c) muestran una evidente poblacién de microorganismos. En la Figura 4.3b
se observa colonizacion, principalmente en las zonas “rugosas” o grietas del
soporte, mientras que en las superficies “lisas” se observa poca adhesién de
biomasa. Esto se debié probablemente a la forma irregular del soporte y a los
efectos de friccidon entre particulas. A los 90 dias de operacion (Figura 4.3d) los
microorganismos cubrieron mayormente la superficie del soporte, indicando que
la biopelicula se habia formado. Experimentos realizados con particulas esféricas
reportan la formacion homogénea de biopelicula (Buffiere et al., 2000), lo cual
contrasta con nuestro sistema, ya que las superficies irregulares del soporte

permitieron una colonizacion inicial en dicha zona.
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Figura 4.3. Micrografias del soporte tomadas por microscopia electrénica de
barrido a diferentes tiempos de operacién del reactor LFI. (a) antes de la
inoculacion; (b y c) a los 60 dias y (d) a los 90 dias.

4.2.2 Cambios en la velocidad superficial del liquido

La expansion del lecho fue obtenida por observaciones visuales, y se establecid que
la velocidad minima de fluidificacion era de 13.9 m/h, lo cual producia una
expansion del lecho de 25% del volumen del reactor.

La Figura 4.4 muestra la relacion entre la velocidad superficial y los SVI en
el soporte. Se puede observar que los SVI tienden a disminuir con el aumento de la
velocidad superficial. Ohashi y Harada (1994) y Kwok et al. (1998) reportaron un
efecto similar en estudios con biopeliculas, indicando que una fuerza cortante
grande, dada por altas velocidades superficiales, da como resultado una

biopelicula delgada. Por otro lado, Kaksonen et al. (2003) concluyeron en su
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estudio que los reactores FBR sulfatorreductores no pueden ser operados a altas
velocidades de fluidificacion debido a que esto afecta negativamente la eficiencia
del proceso por el desprendimiento que tiene la biomasa del soporte.

A partir de la Figura 4.4 se podria inferir que una baja velocidad superficial
daria lugar a mayor cantidad de biomasa inmovilizada en el soporte, sin embargo,
las variaciones en la velocidad superficial presentan diferencias importantes:
mientras que bajas velocidades superficiales promueven la inmovilizacion de
bacterias en el soporte, se necesitan mayores velocidades superficiales para tener
una mejor transferencia de masa, una biopelicula estable y, por consecuencia,

tratar mayores cargas orgdanicas (Castilla et al., 2000).
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Figura 4.4. Efecto de la velocidad superficial en la adhesion de la biomasa al
soporte.

La Tabla 4.3 muestra las velocidades superficiales que produjeron una
fluidificacion minima para algunos soportes reportados en la literatura. La
velocidad de fluidificacion varia dependiendo del tipo de soporte debido a la
fuerza de flotacion de las particulas y probablemente, a fendmenos de superficie
(ej. superficies hidrofébicas), densidad y al tamafio de las particulas (Garcia-

Calderodn et al., 1998). Esto puede ser comprendido de mejor forma de acuerdo a la
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teoria de pseudo-fluidificacion que estd basada en la suposicion de que la
distribucion del solido en el lecho depende de las diferencias que hay entre la
densidad del sdlido y la densidad total dada por la mezcla liquido—gas (Buffiere y
Moletta, 1999). En este estudio no se obtuvo una produccién de gas apreciable, sin
embargo las diferencias entre la densidad del solido y la densidad del liquido
deben ser consideradas.

Otro parametro importante es el tamafo y el area superficial del soporte, ya
que esto indica la superficie disponible para la adhesién y crecimiento de la
biopelicula (Heijnen et al., 1989). Algunos autores explican que las variaciones en la
expansion del lecho también se deben a la acumulacion de biomasa en el soporte,
ya que agranda el tamafio de la particula y por lo tanto el volumen y su densidad
(Mysca y Svek, 1994). Es por eso que las velocidades minimas de fluidificacion
difieren entre soportes del mismo material pero diferente tamano, como el
reportado por Gonzalez-Blanco et al., (2005) que presenta un soporte del mismo

material que el utilizado en este estudio pero con un tamaro diferente.

4.2.3 Operacion en continuo del reactor LFI

Posterior al arranque del reactor, que se operd en lote por 46 dias, el reactor LFI se
operd en continuo durante 84 dias bajo tres diferentes condiciones operacionales.
Los resultados promedio se presentan en la Tabla 4.4 mientras que el desempefio
del reactor con respecto al tiempo de operacion se presenta en la Figura 4.5. Los
valores reportados son los obtenidos durante la operacion en estado estacionario,
el cual se considerd que se alcanz6 después de operar el reactor al menos durante 5

TRH después de cada cambio de condiciones operacionales.
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Tabla 4.3. Propiedades fisicas de diferentes soportes utilizados en reactores LFI y velocidades superficiales que
produjeron una fluidificacién minima de los lechos formados.

Aplicacion

Referencia

Soporte D (mm) p (kg/m3)  Um (m/h)
Esferas de poliestireno 0.8-1 330 nr
Polietileno 0.56-0.25 267 9
Perlita 0.968 280 2.3
Corcho 0.92 nr 6.2
Esferas polipropileno 3.6 nr 8.6
Esferas polietileno 3.85 nr 13.2
Polipropileno reciclado 4 920 225
Polietileno baja densidad 0.4 267 1.6-10.9
Extendosphere® 0.175 690 5.4
Polietileno baja densidad 0.4 267 6.4
Polietileno baja densidad 0.4 267 nr
Polietileno baja densidad 0.5-1 400 13.9

oxidacién de Fe-2
Inmovilizacidén de bacterias anaerobias

Digestion anaerobia desechos destilado de vino

Estudio hidrodinamico
Estudio hidrodindmico

Estudio hidrodinamico
Estudio hidrodindmico

Tratamiento anaerobio de aguas municipales y
sintéticas
Digestién anaerobia desechos destilado de vino y

lacteos

Tratamiento de compuestos azufrados
Sulfatorreduccion

Sulfatorreduccion

Nikolov y Karamanev 1987
Meraz et al. 1995

Garcia-Calderon et al. 1998

Garcia-Calderon et al. 1998
Garcia-Calderén et al. 1998
Garcia-Calderon et al. 1998

Buffiere y Moletta 1999

Castilla et al. 2000

Buffiere et al. 2000; Arnaiz et
al. 2003

Gonzalez-Blanco et al. 2005
Celis-Garcia et al. 2004

Este estudio

D: tamafio de particula,

p: densidad del soporte, Ums

velocidad superficial que produce una fluidificacién minima, nr: no report



La operacion en continuo comenzd con una carga organica de 0.5 g DQO/L-
d utilizando etanol y lactato en el afluente con una relacion 1:1 (en base a DQO). El
TRH se {ijo en 2 dias debido a que el soporte atiin estaba en proceso de colonizacién

y se queria minimizar el lavado de biomasa del reactor.

Tabla 4.4 Desempeno del reactor LFI operado en continuo bajo condiciones de

sulfatorreduccion.
Periodo A B C
Dias a partir de la operacién en continuo 47-65 66-76 77-131
Remocién de DQO (%) 64 +6.2 72 +£10.9 60 + 8.1
Conversion de sulfato (%) 39+15 21.8+9.7 2817
DQO utilizada para la sulfatorreduccion (%) 6.1 30.4 47.1
Sulfuro disuelto (mg/L) 71.0+14.6 78+11.4 177 +47.4
Sulfuro no ionizado (mg/L) 12..5 13.5 74.4
Sulfuro en fase gas (mg/L) 7 7.7 32.1
Sulfuro total producido (mg/L) 90+13.2 85.7+11.2 210+ 44.6
pH final 7.7+0 7.8+0.3 72+0.6

Durante los primeros 18 dias de operacion en continuo del reactor LFI
(periodo A) la eficiencia de remocion de DQO fue de 64% y la ECS de 3.9% (Tabla
4.4). Estos resultados indicaron que la fraccion de DQO removida por las BSR era
muy pequenia. Muy probablemente la remocion de DQO era producto de la

metanogénesis, aunque no se determino la produccidon de metano en el reactor.
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Figura 4.5. Desempeno del reactor LFI con respecto al tiempo de operacion (a)
Carga organica aplicada al reactor (m), velocidad de conversion de DQO (o) y
produccion de acetato (-) en el efluente; (b) Eficiencias de remocion de DQO (¢) y

de conversién de sulfato (); (c) pH (e) y alcalinidad (0) en el efluente; (d)

concentracion de sulfuro total (®), sulfato convertido en el efluente (o). Las letras

de la parte superior indican los periodos de operacion del reactor.
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En el dia 66 de operacién del reactor (periodo B) se utilizé solo etanol como
sustrato y se mantuvo la carga en 0.5 g DQO/L-d. En los primeros dias la eficiencia
de remocion de DQO disminuy¢ ligeramente, pero en el dia 71 aumento6 a 71.8% y
asi se mantuvo hasta el final de este periodo (Figura 4.5b). La ECS tuvo un
aumento y se mantuvo en 21.8% en promedio. En este periodo la participacion de
las BSR en la remocion de DQO aumento notoriamente a 30.4%.

A partir del dia 77 (periodo C) la carga en el afluente se duplico a 1 g
DQO/L-d aumentando la concentracion de DQO en el afluente y sin modificar el
TRH. Después de aumentar la carga, la eficiencia de remocién de DQO tuvo un
descenso notable y se estabiliz6 en un valor promedio de 60% (Figura 4.5b). La ECS
en este periodo fue de 28.1% lo que da como resultado un 47% de DQO utilizada
para la sulfatorreduccion.

Durante este periodo la cantidad de sélidos volatiles adheridos al soporte
disminuyd con respecto a los otros dos periodos de operacion en continuo (de 0.94
g SVI/Lsoporte @ 0.7 g SVI/Lsoporte), por lo que se decidio determinar la cantidad de SSV
que habia en el efluente, siendo ésta despreciable. Estas diferencias con respecto a
lo que se lavo del soporte y los sdlidos totales que salieron del reactor pueden
deberse al hecho de que la biomasa lavada se acumuld en el fondo cénico del
reactor y en el ecualizador. Estas observaciones sugieren que parte de la eficiencia
de remociéon de DQO por especies no sulfatorreductoras en este periodo fue
efectuada principalmente por microorganismos no adheridos al soporte, ya que los
resultados de actividad metanogénica en la biopelicula fueron casi nulos, lo que
podria inferir la presencia casi exclusiva de BSR en el soporte.

Comparando los 3 periodos de operacion del reactor en continuo no se
observo una diferencia substancial en la eficiencia de remocion de DQO (Figura
4.5b). No obstante la eficiencia de conversion de sulfatos fue aumentando

gradualmente y, por lo tanto, la participacion de las BSR en la remocion de DQO.
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Este aumento puede sugerir que, durante los primeros dias de operacion del
reactor, la DQO fue utilizada por otras especies con metabolismo no
sulfatorreductor, y que en el periodo C, a pesar de que la eficiencia de remocién de
DQO no aumentd, hubo un enriquecimiento selectivo de las BSR en el reactor.
Kaksonen et al. (2003) observaron un comportamiento similar en un reactor FBR
alimentado con lactato, y encontraron que durante las primeras etapas de
operacion en continuo parte del flujo de electrones del sustrato tuvo otro destino
aparte de la sulfatorreduccion, propiciando el crecimiento de otros
microorganismos en el sistema.

La produccion de acetato fue debida a la fermentacion de etanol y lactato,
siendo en el periodo A y B de 0.1 g DQO/L-d y en el periodo C de 0.18 g DQO/L-d
(Figura 4.5a). A partir de las reacciones de oxidacion del etanol (Ecuaciones 4.1 y
4.2) y lactato (Ecuaciones 4.3 y 4.4), sabemos que dos moles de etanol o lactato
producen dos moles de acetato, por lo tanto, si las BSR hubieran oxidado
incompletamente dichos sustratos deberiamos observar 400 mg DQO/L-d de
acetato en promedio (considerando un 60% de remocion de DQO). Esto sustenta
que en la degradacion del etanol y lactato pudieron haber participado otras
especies metabdlicas aparte de las BSR de metabolismo incompleto, como por
ejemplo las metanogenas. Sin embargo, no podemos asegurar esto ya que no se
hicieron determinaciones de metano durante la operacion del reactor. Uno de los
factores que pudo influir en la presencia de la metanogénesis fue el pH del reactor
que estuvo en valores entre 7 y 8. Visser et al., (1996) encontraron que a un pH de 7
los parametros de crecimiento de las metandgenas utilizadoras de acetato tienen
mayores ventajas comparadas con las BSR que consumen acetato en ensayos de
actividad en lote con lodo granular utilizando acetato como tnico sustrato. Otra
posibilidad es que la oxidacion de DQO haya sido llevada a cabo por BSR de

metabolismo completo, sin embargo, durante las actividades sulfatorreductoras
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realizadas a la biopelicula se observé una acumulacion de acetato, indicando una

actividad sulfatorreductora predominantemente de metabolismo incompleto.

2CH;CH:0H + SOs2 - 2CH:COO- + HS + H* + 2O (4.1)
CHsCOO- + SO« = 2HCOs + HS (4.2)
2CH;CHOHCOO- + SO#2 - 2CH3COO- + 2HCOs + H2S (4.3)
CHsCOO- + SO« - 2HCOs + HS (4.4)

Al inicio de la operacion del reactor en continuo el pH de entrada se
establecié en valores alrededor de 6.5. El pH final se mantuvo casi constante
durante el periodo A y B, siendo de 7.7 (Figura 4.5c). A partir del dia 77 el pH
comenzo a disminuir y se mantuvo en 6.7 a partir del dia 90. Este valor de pH
pudo ser provocado por el aumento de la concentracion de etanol en el afluente, ya
que la eficiencia de remocién de DQO se vio disminuida y por consiguiente hubo
una menor generacion de alcalinidad. Este pH no era adecuado para el reactor ya
que estudios previos indican que el intervalo 6ptimo de crecimiento de las BSR
estd en un pH entre 7.3 y 7.6 (Visser et al., 1996, O’Flaherty et al., 1998; Kaksonen et
al., 2004), por lo que se optd por aumentar el pH de la alimentacién a 7 a partir del
dia 112 de operacion en continuo, para tratar de mejorar las eficiencias de
remocion de DQO y, por lo tanto, la generacion de alcalinidad.

A partir de la operacion en continuo, la alcalinidad del reactor comenzoé a
descender durante el periodo A y B de 3500 mg CaCOs/L a 400 mg CaCOs/L
(Figura 4.5c). En el periodo C la alcalinidad se mantuvo constante en un valor de
500 mg CaCOs/L y, a partir del dia 113 comenzd a aumentar ligeramente. Un
motivo que pudo provocar la disminucion de la alcalinidad durante el periodo A,

fue el lavado de los microorganismos en el reactor que pudieron haber contribuido
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a la generaciéon de alcalinidad. Una razén importante para la disminucion de la
alcalinidad durante el periodo B fue el uso de etanol como tnico sustrato; la
oxidacion completa de lactato produce 3 moles de alcalinidad por bicarbonato por
cada mol de sustrato, mientras que la oxidaciéon de etanol produce solo 2 moles
(Ecuaciones 4.1 y 4.2). Ademas, al observar la concentracion de acetato en el
reactor podemos inferir que la baja alcalinidad en el reactor se debid a la oxidacién
incompleta de etanol y, por consiguiente la acumulacion de acetato. Esta
acumulacién de acetato en reactores alimentados con etanol y con velocidades
altas de degradacion sulfatorreductora (0.38 g DQO-acetato/g SSV-d) se ha
considerado como un factor limitante del proceso (Omil et al., 1997a; Lens et al.,
2002). Kaksonen et al. (2006) observaron en un reactor FBR sulfatorreductor que a
TRH cortos (6.5 horas) la oxidacion del etanol se vuelve incompleta por lo que la
produccion de alcalinidad por oxidacion del acetato se ve afectada. Sin embargo, el
TRH en el reactor LFI fue de 2 dias, por lo que la oxidacién incompleta del etanol
es posible que se haya debido a otros factores, como puede ser la baja cantidad de
especies utilizadoras de acetato en el reactor debido a diferencias en el crecimiento
o al lavado de éstas.

Con respecto al sulfuro disuelto, este fue aumentando gradualmente en el
periodo A alcanzando un valor maximo de 97.4 mg/L, pero a partir del cambio de
sustrato descendid hasta llegar a 67.5 mg/L (Tabla 4.4). A partir del aumento de la
carga organica en el periodo C el sulfuro disuelto aumenté nuevamente
alcanzando un valor promedio de 177 mg/L. De la cantidad total de sulfuro
producido, la fraccién en fase gas fue muy pequena siendo 7 mg/L para el primer
periodo, 7.7 mg/L para el segundo periodo y 32.1 mg/L para el tercero.

En la Figura 4.5d se compard la concentracion de sulfuro total producido
contra la concentracion de sulfato removida durante la operacion en continuo del

reactor. Ambos valores son muy cercanos entre si, lo que nos indica que la mayor
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parte del sulfato removido se convirtié a sulfuro y, observando la Tabla 4.4, la
mayoria de éste estuvo disuelto en el medio, siendo muy baja la concentracion de
sulfuro no ionizado presente en el reactor. La maxima concentracion de sulfuro no
ionizado (que es la forma que puede ser mas toxica para las BSR) registrada en el
reactor fue de 73.4 mg/L, esta concentracion estd adn por debajo de la
concentracion inhibitoria reportada por Kaksonen et al. (2004), que es de 124 mg/L
trabajando en un reactor FBR con biomasa sulfatorreductora inmovilizada. Esto
podria indicar que las variaciones en las eficiencias de remocion de DQO vy
conversion de sulfato en el reactor no fueron influidas por la concentracion de
sulfuro no ionizado.

A partir de la informacion presentada en esta seccion se puede inferir que la
biopelicula se habia formado y estabilizado en el sistema al final de la operacion
del reactor, debido a que ya no se presentaron variaciones considerables en los
resultados obtenidos. Sin embargo, el reactor LFI presentd varios episodios de
inestabilidad como se observa en los perfiles mostrados de la operacion en
continuo, que pudieron deberse al proceso de formacién de la biopelicula y a los
cambios en las velocidades superficiales aplicadas. El hecho de que la biopelicula
se haya conformado totalmente al final de la operacion del reactor no quiere decir
que las eficiencias de remocién de DQO y la ECS hayan tenido necesariamente que
aumentar, ya que es posible que la biopelicula atn tuviera una baja concentraciéon
de SVI/Lsopore, capaz de soportar el aumento de las velocidades de cargas de

sulfatos y de DQO.
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4.3 Actividades especificas

4.3.1 Lodo granular del reactor UASB

Se realizaron pruebas de actividad metanogénica acetoclastica y actividad
sulfatorreductora al inicio de operacion del reactor UASB con el fin de conocer el
estado que conservaba el lodo granular después de haber estado almacenado por
mas de un afno a 4° C. La Figura 4.6 muestra la produccién de metano en las
botellas seroldgicas utilizadas para este experimento. La actividad metanogénica
obtenida en este experimento fue de 0.45 g DQO-CHa/g SSV-d, la cual esta dentro
de lo reportado en la literatura, que es de alrededor de 0.4 g DQO-CH4/g SSV-d
para actividades metanogénicas acetoclasticas para lodos anaerobios utilizando

AGV como sustratos (Omil et al. 1997b).
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Figura 4.6. Perfil de la produccion acumulativa de metano en la determinacion de
la actividad metanogénica con acetato como donador de electrones.

La actividad sulfatorreductora se realizo con 1 g DQO-H:S/L de etanol como
sustrato y una relacion DQO/SOs? de 0.67. El resultado de la actividad
sulfatorreductora fue de 0.09 g DQO-H:S/g SSV-d, el cual esta muy por debajo de

lo reportado en la literatura para diferentes lodos granulares, ya que se reportan
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valores de entre 0.45 y 2.1 g DQO-H:5/gSSV-dia utilizando AGV como sustratos
(Visser et al., 1993; Omil et al., 1996). Este fue un resultado no esperado, ya que la
procedencia del lodo granular indicaba que era un lodo que habia estado tratando
sulfatos. Sin embargo, pudo ser que la actividad sulfatorreductora haya sido mas
afectada por el periodo de almacenamiento a 4° C, comparada con la actividad
metanogénica.

Al final de la operacion del reactor UASB se volvieron a realizar las mismas
pruebas de actividad metanogénica acetoclastica y actividad sulfatorredutora con
el fin de comparar la variacion en la actividad debido a las condiciones impuestas.
Al analizar los perfiles de produccion de metano se observod una actividad
metanogénica de 0.1 g DQO-CHs/g SSV-d, lo que indicé una disminucién de la
capacidad metabodlica de los microorganismos metanogenos. La actividad
sulfatorreductora tuvo un aumento considerable alcanzando valores de 0.45 g
DQO-H:S/g SSV-d. Durante la determinacion de la actividad sulfatorreductora
también se midid la concentracion de acetato a la par de las mediciones de sulfuro
y los resultados se presentan en la Figura 4.7. Se encontré que no hubo una
acumulacién de acetato considerable en las botellas, siendo la concentracion
maxima de acetato de 2.5 mM (0.16 g DQO/L). Posteriormente se observo que parte
del acetato se consumié después de 24 horas, quedando una concentracion residual
de 0.07 g DQO/L, lo que sugiere la presencia de BSR que oxidan completa e
incompletamente el etanol.

En la Figura 4.8 se muestran los resultados de las actividades realizadas al
inicio y al final de la operacién del reactor UASB. Se observa claramente que al
final de la operacion la actividad del lodo granular fue casi completamente

sulfatorreductora.
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Figura 4.7. Perfil de produccion de HzS (m) y de acetato ( ) a través del tiempo
durante los experimentos en lote para la determinacion de la actividad

sulfatorreductora utilizando lodo granular obtenido del reactor UASB al final del
periodo de operacion.
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Figura 4.8. Actividades metanogénica acetoclastica y sulfatorreductora del lodo
granular al inicio y al final de la operacién del reactor UASB.

El cambio en los valores de las actividades metanogénicas vy
sulfatorreductoras al inicio y al final de operacion del reactor esta relacionado con
las condiciones de operacidn del reactor asi como con los sustratos utilizados en el
reactor, ya que se sabe que el lactato enriquece selectivamente la poblacion de BSR

en el reactor (Kaksonen et al. 2003; Widdel 1988), ademas el etanol también es un
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sustrato utilizado eficientemente por las BSR (Kalyuznhnyi et al., 1997). En el
mismo sentido, la relacion DQO/SO+2 de 0.67 favorece cinéticamente a las BSR
(Rinzema y Lettinga, 1988). Otro factor importante fue el tipo de lodo inoculado, ya
que dicho lodo habia sido utilizado para tratar efluentes ricos en sulfatos de una
industria papelera, lo que promovié que fuera mas corto el tiempo que se requirid
para que las BSR predominaran en el lodo granular.

Los resultados obtenidos en este experimento mostraron que se requirieron
alrededor de 135 dias para que el lodo granular alcanzara una actividad
sulfatorreductora considerable. Omil et al. (1997b) requirieron mas de 250 dias de
operacion de un reactor UASB para que el lodo granular (almacenado a 4° C
durante mas de un afio) tuviera una actividad casi completamente
sulfatorreductora (0.5 - 0.79 g DQO/gSSV-d), utilizando AGV como sustratos. Sin
embargo, dicho lodo provenia de un reactor UASB que trataba efluentes generados
de la produccién de aceite comestible, por lo que es probable que el lodo granular

tuviera una mayor poblacion de metanogenas al inicio del experimento.

4.3.2 Biopelicula inmovilizada del reactor LFI

Se realizaron pruebas de actividad sulfatorreductora especifica a la biopelicula
soportada del reactor LFI a lo largo de la operacidn, tanto en la operacion en lote
como en continuo. Se eligieron como sustratos etanol, lactato y acetato; el etanol y
lactato fueron los sustratos con los que se opero el reactor, y el acetato por ser un
paso limitante en el proceso de la sulfatorreduccion (Omil et al., 1996).

También se realizaron pruebas de actividad metanogénica acetoclastica, sin
embargo, esta fue nula al determinarla a los 14 y 33 dias de operacion del reactor,
lo cual podria indicar que los microorganimos metandgenos acetoclasticos no se
inmovilizaron en la biopelicula. Una explicacion de la predominancia de las BSR

en reactores con biopelicula son las diferencias en las propiedades de
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inmovilizacion de BSR y las metandgenas (Visser et al., 1996; Celis-Garcia et al.,
2004). Adicionalmente, la relacion DQO/SO4> de 0.6 asi como el origen del inoculo,
el cual presentd baja actividad metanogénica, pudieron ser las causas de la nula
actividad metanogénica acetoclastica.

Para la determinacion de la actividad sulfatorreductora se hicieron
mediciones del sulfuro disuelto y acetato a través del tiempo en cada uno de los
ensayos con distinto sustrato. En la Figura 4.9 y Tabla 4.5 se muestran los
resultados de una de las actividades con etanol como sustrato realizadas a los 33

dias de operacion del reactor.

Concentraciéon mM

0 T T T T T T

0 5 10 15 20 25 30
Tiempo (h)

Figura 4.9. Perfil de la produccion de H2S (m) y de acetato ( ) para determinar la
actividad sulfatorreductora en la biopelicula a los 33 dias de operacion del reactor
LFI usando etanol como sustrato.

La Tabla 4.5 ejemplifica el balance que se hizo para cada uno de los ensayos
de actividad sulfatorreductora con diferentes sustratos a diferentes tiempos de
operacion del reactor. A partir de las ecuaciones 4.5 y 4.6 sabemos que 3 moles de
sulfuro debieron ser producidos por 2 moles de etanol asi que, a partir de ese
dato, podemos saber cuanto acetato hubiera sido producido a partir de la reaccién

incompleta del etanol. En el ejemplo mostrado, el acetato tedrico coincidié casi
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completamente con el acetato observado al final del ensayo, por lo que se infirid

que la produccion de sulfuro provino de una reaccion incompleta de oxidacion del

etanol.

2 Etanol + SO+2 2 2 Acetato- + HS + H*+ 2 H.O (4.5)
2 Acetato- + 2 SOs2 > 4 HCOs + HS (4.6)
2 Etanol- + 3 SOs? > 4 HCOs + 3 HS + H*+ 2 H20 (4.7)

Tabla 4.5. Balance de materia de la actividad sulfatorreductora a partir de las
mediciones de sulfuro disuelto y acetato, realizadas a la biopelicula del reactor
LFI, la muestra se tomo a los 33 dias de operacion del reactor utilizando etanol
como sustrato.

Tiempo H:S exp Etanol rx Acetato Acetato exp
(h) (mM) completa tedrico (mM) (mM)
(mM)
0 0 0 0 0
2.42 0.86 0.58 0.58 2.85
5.08 2.26 1.51 1.51 3.49
7.45 3.37 2.25 2.25 3.89
8.58 4.17 2.78 2.78 4.5
24 7.46 497 497 5.61
26.33 7.63 5.08 5.08 4.89

mM: milimolar; exp: experimental; rx: reaccién

Este tipo de balance se realiz6 también para los dias 14, 33, 52, 82 y 105 de
operacion del reactor LFI. La Figura 4.10 muestra la produccion de sulfuro disuelto
con etanol, lactato y acetato como sustratos, a diferentes tiempos de operacion del

reactor LFIL. En todas las pruebas de actividad sulfatorreductora que se realizaron

74



con etanol y lactato como sustratos los resultados obtenidos de la producciéon de
acetato fueron similares.

Como podemos observar en la Figura 4.10 la velocidad de produccion de
sulfuro disuelto con etanol como sustrato fue aumentando gradualmente en cada
una de las determinaciones realizadas, hasta que alcanz6 su maximo (13.5 mg
H>S/L-d) en las actividades realizadas los dias 82 y 105 donde permanecid
constante. La mayor produccion de sulfuro durante todos los experimentos
realizados fue con etanol como sustrato, alcanzando una concentracion de 293 mg
H>S/L con la muestra extraida del reactor LFI en el dia de operacion 82.

La velocidad de produccion de sulfuro disuelto con lactato aumentd
notablemente del experimento realizado el dia 14 (4.3 mg H25/L-d) al del dia 33 (18
mg HxS/L-d), sin embargo en el experimento del dia 82 ésta disminuyo (6.8 mg
H>S/L-d), posiblemente debido a la eliminacién de lactato como sustrato de
alimentacion al reactor en el dia 64.

La velocidad de produccién de sulfuro disuelto con acetato fue aumentando
gradualmente de 0.4 a 3.2 mg H2S/L-d, sin embargo, esta siempre fue mucho mas
baja que con los otros dos sustratos. Los experimentos llevados a cabo con acetato
no produjeron una cantidad considerable de sulfuro en comparacién con los otros
dos sustratos utilizados. Una posible razon de la baja conversion del acetato por
sulfatorreduccidon observada podria deberse a la baja capacidad de adhesion que se
ha observado de las BSR utilizadoras de acetato en los reactores de biopeliculas
(Harada et al., 1994), por lo que posiblemente estas fueron lavadas del reactor.
Omil et al. (1997a) encontraron que altas velocidades de flujo ascendente en un
reactor UASB dan lugar a un lavado selectivo de algunas BSR ya que encontraron
una alta degradacion de acetato por sulfatorreduccion al determinar la actividad
en el lodo que se lavd del reactor. Otra explicacion que se puede dar a la baja

utilizacion de acetato en los experimentos es que bajo condiciones de altas
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Figura 4.10. Perfiles de produccion de sulfuro disuelto para la biomasa adherida
con diferentes sustratos. Etanol (m), lactato (¢) y acetato (A) a los 15 (a), 33 (b), 54
(c), 82 (d) y 105 dias (e) de operacion del reactor LFI.
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concentraciones de diferentes sustratos, el acetato es poco utilizado (Schauder et al.,
1986). Por ejemplo, Desulfotomaculum acetoxidans que fue descrito inicialmente
como BSR utilizadora de acetato, tiene una naturaleza muy versatil y es capaz de
utilizar acetato, butirato, otros acidos grasos volatiles y alcoholes. Se debe de
considerar que las BSR utilizadoras de acetato, tales como D. acetoxidans, utilizan
sustratos por los que tienen mayor afinidad tales como butirato en lugar de acetato
cuando existe otro sustrato ademas del acetato en los reactores (Harada et al., 1994).

Las velocidades de produccion de sulfuro disuelto y la concentracién de
biomasa adherida al soporte en cada prueba de actividad son mostradas en la
Figura 4.11. Es interesante observar nuevamente que la cantidad de biomasa
adherida se fue reduciendo durante la operacion del reactor hasta llegar a
mantenerse aproximadamente constante después del dia 82, sin embargo, la
velocidad de produccién de sulfuro no disminuy¢ para el caso del etanol e incluso
aumentd para el acetato. Estos resultados en conjunto podrian sugerir una
seleccion entre especies microbianas a lo largo de la operacion del reactor y una
presion de seleccion en la biomasa adherida al soporte, lo cual se ve reflejado en la
disminucion de la cantidad de biomasa adherida al soporte, pero que no se observa
en la velocidad de produccion de sulfuro. Celis-Garcia et al. (2004) observaron
resultados similares en ensayos de actividad sulfatorreductora en botellas
seroldgicas con propionato con sustrato, esto debido a una mejor capacidad de

inmovilizacion por parte de las BSR en un soporte plastico.
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Figura 4.11. Velocidades de produccion de sulfuro para la biopelicula inmovilizada
utilizando etanol, lactato y acetato como sustrato y biomasa adherida en
gSVI/Lsoporte cuantificados a diferentes dias de operacion del reactor LFI.

Los valores de actividad sulfatorreductora para los tres sustratos fueron
muy altos (Figura 4.12). Con etanol como sustrato se obtuvo una actividad de 5 g
DQO-H:5/g SSV-d en el dia 14, que aumento a 11.7 g DQO-H2S/g SSV-d en el dia
54 y se mantuvo casi constante en las mediciones subsecuentes. Con lactato como
sustrato se obtuvo una actividad maxima en el dia 33 que fue de 15.3 g DQO-H:S/g
SSV-d, luego disminuyo a 9.8 g DQO-H:S/g SSV-d y en la medicion del dia 54 y al
final fue de 4.5 g DQO-H:S/g SSV-d en el dia 105. En el caso de acetato como
sustrato la actividad en el dia 14 fue de 0.2 g DQO-H:S/g SSV-d y aumento
considerablemente hasta 2.8 g DQO-H2S/g SSV-d en el dia 105.

Los valores de actividad sulfatorreductora obtenidos son mayores a los
valores reportados por otros autores para biopeliculas de reactores LFI, los cuales
varian entre 0.8 y 4.76 g DQO/g SSV-d (Celis-Garcia 2004; Gonzalez-Blanco et al.
2005).
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Figura 4.12. Evolucion de las actividades sulfatorreductoras de la biopelicula
inmovilizada utilizando etanol, lactato y acetato como sustrato y biomasa adherida
en gSVI/Lsoporte cuantificados a diferentes dias de operacidn del reactor.

Los altos valores de actividad sulfatorreductora son el reflejo de la pequena
cantidad de soélidos volatiles inmovilizados en el soporte, pues éstos al ser
dividendos en la expresion de actividad especifica generan un valor muy alto. Por
ejemplo, las velocidades de produccion de sulfuro para lactato en los dias 33 y 54
fueron de 18 y 17.7 mg H:S/L-h y los valores de solidos volatiles inmovilizados
para estos mismos dias fueron 0.8 y 0.94 gSVI/Lsoporte, respectivamente. Por lo tanto,
al calcular la actividad, que es la velocidad de produccion de sulfuro entre los SVI,
se obtiene un valor de 15.32 para el dia 33 y de 9.85 g DQO/gSSV-d para el dia 54.

Los valores de actividad sugieren que el reactor puede llegar a tener un
buen manejo de la carga organica con relativamente poca biomasa adherida,
debido a que ésta es particularmente sulfatorreductora. Una explicacion a estos
valores altos de actividad es que las fuerzas hidrodinamicas que provocaron el
desprendimiento de la biopelicula pudieron haber tenido un beneficio en la
difusion del sustrato y en la seleccion ecoldgica (Liu y Tay, 2002). Estos resultados

coinciden con otros previos que establecen que la biomasa inmovilizada en un
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soporte de pldstico tiene una alta capacidad de degradacién de carga organica

(Meraz et al., 1996; Castilla et al., 2000).

4.4 Comparacion del desempeiio de los reactores UASB y LFI

La comparacion del desempeno del reactor LFI con respecto al UASB se hizo a
partir de la operacién en continuo, ya que se tratd de imponer las mismas
condiciones para ambos reactores.

Al analizar los datos obtenidos de los dos reactores, se puede observar que
para el reactor UASB, se necesitaron mas de 100 dias de operacion para que la
produccion de sulfuro disuelto total aumentara de 46 mg/L a 200 mg/L, mientras
que para el reactor LFI se requirieron solo 60 dias de operaciéon en continuo para
alcanzar dicho valor (Figura 4.13). Sin embargo, es importante mencionar que la
carga organica del reactor UASB, cuando alcanz6 una concentracién de sulfuro
disuelto total de 200 mg/L, era de 2 g DQO/L-d, mientras que la del reactor LFI era
de 1 g DQO/L-d con la misma relacion DQO/SOx«2 de 0.6, 1o que podria indicar una
mayor actividad sulfatorreductora especifica en el reactor LFI en comparacién con
el reactor UASB. Esta hipdtesis también puede ser corroborada con la cantidad de
DQO utilizada para la sulfatorreduccion a los 60 dias de operacién en continuo de
ambos reactores, ya que para el reactor UASB fue de 38.3% (Tabla 4.1), mientras
que para el reactor LFI fue de 47.1% (Tabla 4.4).

Tomando en cuenta solo lo anterior podria decirse que el desempefio del
reactor LFI como reactor sulfatorreductor es mejor que el desempefio del reactor
UASB. Sin embargo, en el reactor LFI el cambio de la carga orgénica a etanol como
sustrato tiico de alimentacion tuvo efectos negativos provocando la disminucion
de la ECS de 32.7% al inicio del periodo B, a 13.4% al final de dicho periodo y la

alcalinidad que disminuy¢ de 1625 a 400 mg CaCOs/L (Figura 4.5). Mientras que
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para el reactor UASB, al tener primordialmente lactato como sustrato, no presentd
disminuciones considerables ni en las eficiencias de remociéon de DQO vy

conversion de sulfato ni en la alcalinidad.
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Figura 4.13. Aumento de la concentracion de sulfuro disuelto total en el reactor

UASB (o) y LFI (") con respecto al tiempo de operacion en continuo.

En términos generales, el reactor UASB no fue afectado negativamente ante
los aumentos en las velocidades de carga y mostr6 ser mas eficiente al remover
DQO vy sulfato que el reactor LFI. Se sabe que cuando se cuantifica la actividad
especifica anaerobia a partir de sustratos complejos (etanol y lactato) se evaltia
también la participacion de las bacterias acetogénicas, acidogénicas y hasta
fermentativas, dependiendo de la complejidad del substrato, por lo que se podria
pensar que las remociones obtenidas en el reactor UASB tuvieron una mayor
participacion de otras bacterias diferentes a las BSR que en el reactor LFI. Sin
embargo, tanto en el reactor LFI como en el UASB no se pudo alcanzar un proceso
100% sulfatorreductor. Kaksonen et al. (2003b) observaron que el cambio gradual

de sustrato de etanol a lactato en 50 dias no afectd significativamente el
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funcionamiento de un reactor FBR sulfatorreductor a un TRH de 16 horas. Por lo
que se podria pensar que el cambio de sustrato en este estudio, fue muy rapido, lo
cual afectd el funcionamiento del reactor LFI.

Las actividades sulfatorreductoras realizadas con etanol para ambos
reactores difieren en la velocidad de produccién de sulfuro tal como se muestra en
la Figura 4.14. Se puede observar una velocidad de produccion de sulfuro mas alta
en la biopelicula del reactor LFI en comparacion con el lodo granular del reactor
UASB. Esto indicaria una mayor capacidad de produccién de sulfuro y, ademas
una actividad particularmente sulfatorreductora en el reactor LFI y, por parte del

reactor UASB problemas de difusion entre el sustrato y la biomasa.
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Figura 4.14. Perfiles de produccion de sulfuro para el lodo granular (e) y para la

biopelicula (A) con etanol como sustrato, a las mismas condiciones de
concentracion de DQO inicial, pH y relaciéon DQO/SOs?2.

A pesar de tener valores mas altos de actividad sulfatorreductora en la
biopelicula del reactor LFI que en el UASB, esto no se ve reflejado en valores mas
altos de las eficiencias de remocion de DQO ni de conversion de sulfatos, debido
posiblemente a la pequena cantidad de biomasa adherida al soporte en el reactor

LFI. Celis-Garcia (2004) encontré en un estudio comparando un reactor LFI y un
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UASB, ambos sulfatorreductores, que el reactor LFI no fue afectado negativamente
ante los aumentos en las velocidades de carga y demostrd ser mas eficiente al
remover DQO vy sulfato que el reactor UASB. Explica que este comportamiento
puede deberse a que la velocidad superficial aplicada al reactor LFI disminuy¢ la
limitacion de transferencia de masa en la superficie de la biopelicula (Guiot et al.,
1992), dando como resultado una mejor penetraciéon del substrato en la biopelicula
y propiciando la proliferacion de los microorganismos en la parte mas cercana al
soporte y tal vez permitiendo que se formara con mas densidad de BSR. Sin
embargo, el tiempo de operacion de dicho reactor fue mas largo (mas de 365 dias),
ademas utilizd AGV y lactato como sustratos, por lo que esto pudo propiciar una

biopelicula mas densa y mejor adherida al soporte.
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CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

A partir de las mediciones de biomasa adherida al soporte en el reactor LFI se
concluyo que el reactor habia terminado la etapa de colonizacion alrededor de los
dias 82 y 105 de operacidn, ya que al ser medida la concentracion de SVI del
reactor en esos dias no se presentaron variaciones considerables. La disminucién
de la cantidad de SVI se debi6é probablemente al esfuerzo cortante al cual estuvo
sometida la biopelicula del reactor. El aumento de la biopelicula se debi6 a un
crecimiento bacteriano en el soporte que vio reflejado en el aumento de la
actividad sulfatorreductora. Sin embargo, puede ser que la biopelicula no aumente
mas su grosor debido a efectos de friccién entre particulas (Buffiere y Moletta,
1999), pero se podrian dar uniones mas fuertes que impidan el lavado de la
biomasa.

Al comparar las velocidades de fluidificacion minimas de los soportes
utilizados en reactores LFI se observd que son menores a las aplicadas en este
estudio debido a fenémenos de superficie (superficies hidrofdbicas), baja densidad
especifica y tamano de la particula (Garcia-Calderon et al., 1998). Sin embargo, se
debe hacer mas investigacion en estos reactores para aclarar estos efectos; por
ejemplo, acerca de la expansion del lecho y la cantidad de soporte que debe ser
utilizado en el reactor, ya que en este caso, la cantidad de soporte utilizado ocupd
el 25% del volumen total, pero otros autores reportan un 40% (Buffiere et al., 2000;
Arnaiz et al., 2005). Estas condiciones también varian la velocidad de fluidificacion
en el reactor. Los estudios muestran que se puede llevar a cabo exitosamente la
sulfatorreduccion en este reactor a una velocidad superficial de 13.9 m/h.

La operacion en continuo del reactor LFI se caracterizo por ser inestable.
Esto se debié probablemente a que al momento de comenzar la operacion en

continuo, aun se encontraba en la etapa de colonizacion del soporte. También se
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debié al cambio de sustrato durante su operacion, ya que fue en ese momento
donde se observo un descenso considerable en las eficiencias de remocion de DQO
y de conversion de sulfato. Ademas, las variaciones en la velocidad superficial
implicaron variaciones en el esfuerzo cortante aplicado a la biopelicula. Por lo que,
en el altimo periodo de operacion en continuo la estrategia fue mantener las
condiciones operacionales para que el reactor se estabilizara.

La actividad sulfatorreductora en el reactor LFI fue bastante alta en
comparacion con otras actividades reportadas y con respecto a la actividad
metanogénica acetoclastica que fue nula desde el principio. Lo cual sugiere una
presién de seleccion de la biomasa adherida que provocéd que los microorganismos
que crecieron en dicho soporte fueran preferentemente sulfatorreductores y, como
consecuencia que la actividad aumentara.

Los valores bajos de actividad sulfatorreductora con acetato al inicio de la
operacion del reactor LFI podrian indicar una colonizacion preferencial del soporte
por parte de las BSR capaces de oxidar incompletamente el etanol y lactato. Esto
puede deberse a que las BSR que consumen acetato tienen tiempos de duplicacion
menores a los que tienen aquellas de metabolismo incompleto. Ademas es
probable que las BSR utilizadoras de acetato tengan menor capacidad de adhesién
al soporte. Estas observaciones han sido ya documentadas por otros autores y
mencionadas en este estudio. Sin embargo, durante toda la operacion del reactor
LFI se observé un aumento gradual de dichas actividades con acetato que sugieren
un crecimiento de las BSR utilizadoras de acetato en la biopelicula. La diferencia
entre el bajo acetato consumido durante las pruebas de actividad sulfatorreductora
y el acetato consumido en el reactor podria deberse a que las metandgenas
pudieron estar favorecidas en el reactor debido a las diferencias en las constantes
de afinidad por el sustrato que son 32.8 mg acetato/L para las metandgenas y 9.3

mg acetato/L para las BSR (Rittman y McCarty, 2001).
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Los resultados obtenidos en la operacion del reactor LFI mostraron que es
un reactor adecuado para la sulfatorreduccion, debido a que tiene una gran
capacidad de seleccion entre especies microbianas, reflejado en la casi nula
actividad metanogénica desde los primeros dias de operacién del reactor. Esta
capacidad de seleccion se debe a las condiciones ambientales impuestas de TRH,
velocidad descendente, carga organica, pH y tipo de indculo entre otros (Liu y Tay,
2002).

Los resultados obtenidos al operar los reactores UASB y LFI bajo
condiciones de sulfatorreduccion mostraron diferencias notorias en las eficiencias
de remocion de DQO y conversidén de sulfato, debido probablemente al sustrato
utilizado y a la cantidad de biomasa presente en forma de lodo granular para el
reactor UASB y de biopelicula para el reactor LFI.

Con respecto a la biomasa, el reactor UASB mostré mayores eficiencias de
remocion de DQO y de conversién de sulfato, debido a una mayor cantidad de
biomasa presente en el reactor, sin embargo, al observar los valores de actividad en
dicho reactor, se observd que fueron menores a las del reactor LFI, lo que sugiere
la  presencia de wuna biomasa con metabolismo predominantemente
sulfatorreductor en el reactor LFI, indicando que se podria alcanzar mayores
eficiencias cuando se de un mayor crecimiento de la biomasa en el reactor.

Uno de los objetivos principales de este estudio fue el acondicionar el
sistema de tal modo que hubiera una buena actividad sulfatorreductora que
generara sulfuros para que en un futuro fueran utilizados para precipitar metales.
Sin embargo, se requieren hacer mayores estudios hidrodindmicos para completar
este acercamiento. Ademads, aun falta incrementar el crecimiento de las poblaciones
microbianas en la biopelicula y es probable que eso solo se alcance con el tiempo y

las condiciones ambientales favorables.
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