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Introduccion

I-1. TRATAMIENTO ANAEROBIO DE AGUAS RESIDUALES DE ALTA CARGA

ORGANICA

Sin lugar a dudas, los problemas globales de contaminaciéon ambiental
han pasado a ocupar hoy, uno de los temas de mayor actualidad debido a la
importancia que tienen para la continuidad de la vida en la tierra y la perpetuidad

de la especie humana.

El rapido desarrollo industrial de las ultimas décadas, asi como el
incremento de los vertidos generados por dicha actividad, ha provocado graves
perturbaciones en la flora y en la fauna de los cauces receptores. Esta situacion de
creciente degradacion de las aguas superficiales y de las subterrdneas, ha hecho
que se plantee seriamente el problema de la depuracién de residuos de origen

industrial.

Muchos de estos problemas se generan en el setor agroalimentario que
producen vertidos de altas cargas organicas, por lo que las técnicas de depuracion
aerobias convencionales (lechos bacterianos, fangos activados) no suelen ser la
mejor alternativa para tratar este tipo de vertidos. En consecuencia, se han
desarrollado otros procesos como es la digestion anaerobia, donde la velocidad de
crecimiento de los microorganismos es baja, especialmente la de los
microorganismos metanogénicos. Por ello, los avances en las técnicas de digestion
anaerobia apuntan hacia una retencion de biomasa activa en el digestor, hecho que
permitird operar con bajos tiempos de retencién hidraulicos y elevados tiempos de

residencia celular.

Este capitulo describe la digestion anaerobia y las implicaciones del
tratamiento de aguas residuales desde un punto de vista macroscopico y

microscopico. Los requerimientos a nivel de substrato, los compuestos
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intermediarios extracelulares y los productos, son descritos junto con los

mecanismos de digestion.

I-1.1.  Generalidades sobre la digestion anaerobia

La digestion anaerobia es la degradacion bioldgica, por medio de un
ecosistema complejo de microorganismos, de substratos organicos, ¥y
ocasionalmente inorganicos, en ausencia de una fuente de oxigeno. Durante el
proceso, la materia organica es convertida principalmente en metano, didxido de
carbono y biomasa. El nitrogeno no utilizado en el crecimiento es, generalmente,
liberado como o reducido a amonio y el fosforo permanece bajo forma de fosfato.
Casi el 90 % de la energia contenida en la materia organica puede ser transformada
en biogas (fuente potencial de energia eléctrica), un 5-7 % usado para el

crecimiento celular y un 3-5 % se pierde como calor (Mclnerney et al., 1979).

La biometanizacion se produce en biotopos muy diferentes: sedimentos
lacustres y marinos, arrozales, micro-ambiente anoxico del suelo (vertederos sobre
todo), el tracto digestivo del hombre y de los animales (rumiantes) y algunas

especies de termitas (Moletta, 1993).

Las ventajas e inconvenientes del tratamiento anaerobio de un residuo
organico, solido o diluido, en comparacién con el tratamiento aerobio, vienen
condicionadas por el lento crecimiento de los microorganismos formadores de
metano. No obstante, junto con la produccion de biogas como fuente de energia, la

digestion anaerobia ofrece numerosas ventajas frente a los procesos aerobios:

- No necesita ningun aporte energético para la oxidacién de la materia
organica, la produccion de fangos biologicos es muy baja, 0.08-
0.15 kgSSV kgDQO™" frente a 0.7 kgSSV.kgDQO™ en los aecrobios
(Aznar y Jimenez, 1993a).
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- Reduccion de fuentes de olores molestos, al tratarse de sistemas cerrados.
- Menores requerimientos de nutrientes y capaz tratar efluentes de alta
carga organica, como los de la industria agroalimentaria, quimica,

cervecera, papelera, vinicola, etc.

El tratamiento anaerobio puede resultar, sin embargo, mas dificil de
operar en condiciones estables, debido a la sensibilidad a las perturbaciones de las
poblaciones microbianas que intervienen, y mds susceptible a las posibles
sobrecargas. Puede, ademas, requerir altos tiempos de retencion o diferentes
configuraciones de proceso para obtener una adecuada estabilizacién del residuo
(Batstone, 2000).

En cualquier caso, la tecnologia anaerobia, ademas de constituir una
alternativa ventajosa frente a los procesos aerobios convencionales, puede
presentarse como una etapa de un proceso global de depuraciéon que combine

adecuadamente procesos anaerobios, aerobios y/o quimicos.

En la figura I-1, se ilustran los tipos de industrias, a nivel mundial, que

utilizan el proceso de DA para el tratamiento de sus aguas residuales.

Papeleras Fangos
P 1% Behidas : Cervecerias

Bebidas : Destilerias
1%

Bebidas. sodas y zumos
%
Alimentaria (otros)
%
Alimentana : Lecheria
) %
s Alimentaria : patatas
0% Alimentaria: verduras~ Alimmentaria - Azficar 10%
Pa 2%

Figura I-1. Tipos de industrias que utilizan procesos de Digestion Anaerobia
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I-1.2. Bioquimica y microbiologia del proceso

El proceso global de biodegradacién anaerobia es el resultado de la
accion de una poblacién heterogénea de microorganismos (se estima que hay mds
de 150 especies), en la que se encuentran anaerobios estrictos (que se inhiben en
presencia de concentraciones de oxigeno superiores a 0.01 mg.L"') y anaerobios
facultativos, que son activos tanto en medios aerobios como anaerobios (Toerien y
Hattingh, 1969). Cada uno de ellos lleva a cabo el proceso bioquimico que le
aporta el mayor rendimiento energético, compitiendo por los diferentes substratos
disponibles (Soubes, 1994).

En la figura I-2, se encuentra representado el esquema global de la
digestion anaerobia que agrupa tanto las reacciones metabdlicas como los cuatro
principales grupos tr6ficos que las llevan a cabo. Dicho modelo fue propuesto por
Zeikus en 1979 (Zeikus, 1979, 1981), ampliamente aceptado hoy en dia.

I Macro-moléculas |
idrolisi i i .3 ryee
hidrelisis enzimética Bacterias hidroliticas Hidrélisis
y
acidogénesis
Bacterias acidogénicas
Acidos organicos, <
alcoholes -
. L. Acetogénesis
Bacteria acetogénicas
Acetato | ¢ > CO,+H, —
- Homoacetogénicas
Metanégenas Metanégenas Metanogénesis
acetoclastas hidrogenéfilas
CH,+ CO H
4 2 CH, | <
Figura I-2. Principales etapas de la digestion anaerobia
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Los compuestos en la biodegradacion anaerobia pueden ser reagrupados
en substratos primarios (macromoléculas), los cuales se encuentran en el agua
residual, intermediarios y productos. Los substratos primarios pueden ser aceites y
grasas, carbohidratos y proteinas (substratos particulares) o acidos grasos de
cadena larga, azicares y aminoacidos (substratos solubles). Los intermediarios
puede reagruparse dentro de un amplio rango de compuestos gaseosos y solubles y

los productos finales son, normalmente, metano y diéxido de carbono.

I-1.2.1. Hidrélisis y acidogénesis

La hidrélisis es una etapa llevada a cabo por enzimas extracelulares,
secretadas por los microorganismos, en la cual se solubilizan las particulas y/o
substratos que no pueden ser utilizados directamente por los organismos
anaerobios (carbohidratos, celulosas, hemicelulosas, ligninas, proteinas, grasas,
aceites, etc.). Posteriormente, los organismos que llevan a cabo la acidogénesis o
fermentacién, transforman los substratos solubles en acidos orgéanicos (4cido
lactico), acidos grasos volatiles (4cidos acético, propidnico, butirico, valérico,...),

alcoholes (glicerol, etanol), hidrogeno y dioxido de carbono.

La mayoria de los polimeros solubles son facilmente hidrolizables. Sin
embargo, cuando los substratos a hidrolizar son poco solubles o sélidos (desechos
de legumbres, compuestos de la industria quimica, etc.), son toxicos y/o de dificil
biodegradacion (complejos ligno-celuldsicos, almidon, grasas, etc.) ésta fase puede
ser la limitante del proceso (Guyot, 1992). Cuando la velocidad de hidrdlisis es
menor que la velocidad de catabolismo de sus productos, se puede originar una
sobreproduccidn de 4cidos y, en consecuencia, una desestabilizacion profunda del

sistema (Soto et al., 1993).

Los organismos predominantes de la flora hidrolitica y fermentadora son

anaerobios estrictos, tales como Bacteroides, Clostridia, Bifidobacteria,




Introduccion

Propionibacterium, Selenomonas y Streptococci, aunque también se puede
encontrar anaerobios facultativos como las enterobacterias y aerotolerantes como
las bacterias del acido lactico (Archer y Kirsop, 1990; Guyot, 1992; Soubes,
1994).

I-1.2.2. Acetogénesis

En esta etapa los intermediarios metabolicos de fermentacion (sobre todo
los 4cidos propiénico, butirico y el etanol) son transformados en acetato,
hidrégeno y diéxido de carbono. Esta transformacion representa la actividad de
tres grupos de microorganismos: las bacterias homoacetogénicas, las sintroficas u
OHPA (del inglés Obligate Hydrogen Producing Acetogen) y las sulforeductoras.
La mayoria de ellas son anaerobias estrictas. Asi se pueden encontrar
homoacetogénicas como Clostridium, Acetobacterium, Sporomusa, Acetogenium,
Acetoanaerobicum, Pelobacter, Eubacterium,...Archer y Kirsop, 1990) sintroficas
como Syntrophobacter, Syntrophomonas, Syntrophus..(Dolfin, 1988) 'y
sulforeductoras como Desulfovibrio, Desulfobacter, Desulfotomaculum,
Desulfomonas...(Widdel, 1988).

Las bacterias homoacetogénicas producen acetato Ginicamente, a partir de
una mezcla de hidrogeno-dioxido de carbono y algunos un amplio espectro de

compuestos multi o monocarbonados, segin la siguiente reaccion.

4H, +2HCO; +H* — CH;CO0™ +4H,0 A G"=-104.6 kj.mol’

Las bacterias OHPA oxidan los productos de la fermentacion en acetato,
hidrégeno y dioxido de carbono. Estas bacterias son anaerobias estrictas y
dependen para su crecimiento de la eliminacién del hidrégeno presente en el
medio, ya que cuando la presién parcial de hidrégeno exceden de 107 atmésferas

para el etanol, 10” para el propionato y 10 para el butirato, la reaccion de
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oxidacion se hace termodinamicamente imposible (Guyot, 1990, 1992). La
eliminacion de hidrogeno del medio es llevada a cabo, por lo general, por bacterias
metandgenas, hidrogenofilicas, aunque en presencia de sulfatos, las bacterias
sulfo-reductoras son capaces de establecer una relacion sintrofica con las bacterias
OPHA. La relacion sintrofica recibe el nombre de transferencia interespecifica de
hidrégeno y permite llevar a cabo las reacciones, con un balance energético
favorable (Cadi, 1994).

I-1.1.3. Metanogénesis

La metanogénesis es llevada a cabo por un grupo particular de
microorganismos productores de metano, representados por 83 especies (Garcia et
al., 2000): las arquebacterias. Estas presentan una linea divergente en la evolucion
con respecto a las bacterias y a los eucariotas, por lo que tienen caracteristicas
especificas, una bioquimica Gnica (en contraste con los sistemas enzimaticos
idénticos para el resto de las especies), sobre todo a nivel de sus coenzimas (Ferry,
1992). Todas son anaerobias estrictas y su tasa de crecimiento es menor que del

resto de microorganismos implicados en la digestion.

Las arquebacterias metandgenas pueden utilizar solo un niimero restringido
de substratos, principalmente acetato, hidrégeno y diéxido de carbono. Pueden
clasificarse, segin el substrato que utilizan en dos grupos: hidrogenofilicas y

acetoclasticas.

Las  metandgenas hidrogenofilicas como  Methanobacterium,
Methanococcus y Methanobrevibacter, utilizan el hidrogeno y el dioxido de
carbono, permitiendo disminuir la presién parcial de hidrogeno (Ferry, 1992), y

producen aproximadamente un 30% del metano.

4H, +HCO, +H" - CH, +3H,0 A G"=-135.6 kj.mol"
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Las acetoclasticas producen el 70 % restante a partir de acetato
(McCarty, 1981; Mclnerney et al., 1979, Moletta, 1993). Se encuentran
reagrupadas en solo 9 especies y los géneros Methanosaeta (Methanotrix) y
Methanosarcina, son los mas frecuentemente encontrados en un digestor (Morgan
etal., 1991). Por lo general, los dos géneros compiten por el substrato. Noike y sus
colaboradores (1985) (Noike et al., 1985), observaron una transicién en el género
dominante dependiendo del tiempo de residenca celular (TRC) aplicado. De esta
forma, para un TRC>9.6 dias Methanosaeta domina, mientras que para un

TRC<6.5 dias los autores constaron la predominancia de Methanosarcina.

CH,COO™ +H,0 - CH, +HCO;,~  AG"=-31 kj.mol

La metanizacion es un proceso bioldgico complejo que necesita ciertas
condiciones fisico-quimicas para optimizar la reaccion biolégica. Todos los
organismos incluidos en este grupo son anaerobios estrictos y precisan para crecer
un potencial de oxido-reduccién muy bajo, comprendidos entre -300 y -450 mV
(Stronach et al., 1986). La metanizaciéon de la materia organica puede llevarse a
cabo psicréfilas (6 a 15°C), mesoéfilas (25 a 40°C) y termoéfilas (mas de 45°C), no
obstante, la digestion se realiza generalmente en régimen mesofilo o terméfila, lo
que implica un sistema de regulacién de la temperatura. La mayor parte de los
microorganismos implicados en la digestion se desarrollan en un gama de pH que
varia entre 6 y 8, con un 6ptimo para los productores de metano entre 6.5y 7.2. A
un pH de 6.2 en el medio las condiciones 4cidas presentan una aguda toxicidad
para las arquebacterias metandgenas. Necesitan ciertos oligoelementos para su
crecimiento como son el hierro, cobalto, selenio y niquel, constituyentes de
coenzimas y de proteinas implicadas en su metabolismo (Soubes, 1994). El
magnesio es esencial ya que participa en la reaccién final de sintesis de metano,
asi como el sodio que interviene en el proceso quimiosmoético de la sintesis del
ATP. La presion parcial de hidrogeno debe permanecer inferior a 10 bar para no

inhibir la metanogénesis. La acumulacion de hidrogeno en el medio es

-10-



Introduccion

caracteristica de un desacople de fases o malfuncionamiento de la digestion,
frecuentemente, tras una sobrecarga de materia organica. Esta provocara una
acumulacion de acidos grasos volatiles (AGV), concretamente de acetato,
propidnico y butirico, de los cuales el propiénico es el mas dificil de degradar y se
considera un fuerte inhibidor (Ahring er al., 1995, Andrews y Graef, 1971;
Mosche y Jordening, 1999).

I-2. PROCESOS ANAFEROBIOS CONTINUOS

1-2.1. Introduccién

Desde los afios 70, el estudio de la metanizacion y la puesta en marcha de
procesos a escala industrial han permitido adquirir numerosos conocimientos y
desarrollar nuevos sistemas, cada vez mas sofisticados. Durante los afios 70-80, la
digestion anaerobia se consideraba econdémicamente interesante debido a la
produccion de metano, sin embargo, hoy en dia se utiliza preferentemente como
medio de eliminacién de contaminacion. De esta forma, diferentes configuraciones
de procesos anaerobios han sido desarrollados y adaptados para el tratamiento de

aguas residuales.

El éxito de un proceso de digestion anaerobia se caracteriza generalmente
por mantener una alta concentracion de biomasa metanogénica activa y un
contacto Optimo entre los microorganismos y el residuo. Para conseguir ésto, la
biomasa puede ser inmovilizada poniendo a disposicion superficies fijas o
materiales de soporte que faciliten la formacion de biopeliculas, y/o faciliten el
desarrollo de granulos o floculos con alta velocidad de sedimentacion. Pero
ademas, la biomasa puede ser concentrada en el reactor creando condiciones de
quiescencia entre la zona de entrada y la seccion superior del reactor para

maximizar el desarrollo de agregados de biomasa de alta densidad o mediante un
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disefio apropiado del mismo (e.g.: mediante una buena separacion liquido-gas para

minimizar el lavado de la biomasa).

Los reactores anaerobios pueden ser, por tanto, clasificados en dos tipos:

sistemas de crecimiento fijo y de crecimiento suspendido.

1-2.2. Reactores con cultivos bacterianos libres

Cuando estos reactores estan agitados se habla de reactores perfectamente
mezclados o de mezcla homogénea, si poseen decantacion externa se trata de
reactores de contacto y si poseen recirculacion interna se trata de lagunas. En el
caso en el que la biomasa forma granulos por aglomeracion de los lodos

biologicos, puede tratarse de UASB, EGSB o de reactores de circulacion interna.

I-2.2.1. Lagunas anaerobias

Un sistemas de lagunage se trata de un proceso simple y poco costoso y
consiste en balsas o lagunas construidas sobre el terreno, debidamente
impermeabilizado por compactacion con arcillas, recubrimientos con tejidos
impermeables geotextiles o simplemente balsas de hormigdn. Las aguas residuales
son enviadas a una balsa, de 2 a 6 metros de profundidad. donde los
microorganismos consumen la materia organica presente. La agitacion se realiza
por el flujo de la alimentacion y la salida se produce por rebose. Son sistemas
adecuados para pequefias poblaciones o pequefias explotaciones industriales

(ganaderas, mataderos, destilerias).

En las lagunas anaerobias se produce la reduccion del contenido en
s6lidos y materia organica del efluente. Los TRH para estas lagunas se sithan entre
10 y 60 dias y las cargas organicas asimilables expresadas como DQO entre 0.1 y
1 kgm™.d" (Moletta y Torrijos, 1999).
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I-2.2.2. Reactor continuo de mezcla completa

Son el sistemas anaerobio mas antiguo que existe, cuyo principio es el de
un tanque agitado continuamente con o sin recirculacion (Figura I-3). También
llamados CSTR del inglés Continuously Stirred Tank Reactor. En estos reactores,
el tiempo de retencion celular (TRC) es igual o mayor que el tiempo de retenciéon
hidraulico (TRH), para que la reaccion pueda llevarse acabo. La agitacién del
reactor se suele llevar a cabo mediante una agitacién mecanica (con palas),
hidraulica (bombas) o neumética (recirculacién con difusores de gas) (Aznar y
Jimenez, 1993a).

Son digestores de bajo rendimiento, dado que hay una descarga de
biomasa conjuntamente con la del efluente. Ademas, son susceptibles de
malfuncionamiento provocado por una sobrecarga o como consecuencia de una
entrada de compuestos toxicos en el sistema (Rintala et al., 1999). Su principal
aplicacion es el tratamiento de lodos procedentes de otros procesos. Los TRC

estan comprendidos entre 12 y 20 d y las cargas organicas aplicadas (COA) son

del ordende 1 a S kg.m>.d%.
i S

E
<> | —

,l_uwm
T v

Figura I-3. Reactor de mezcla completa anaerobio. E (entrada), S (salida), R

(recirculacién) y G (salida del biogas)
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1-2.2.3. Reactor de contacto anaerobio

Estos sistemas, también denominados Procesos de Reciclado de Floculos,
son la version anaerobia del proceso de fangos activados aerobio y consiste en un
reactor de mezcla homogénea con una unidad de separacién de gas y una unidad
de postclarificacion con reciclado de biomasa (figura I-4). Su caracteristica
principal esta basada en la capacidad de los fangos de formar agregados o floculos
entre ellos y particulas finas presentes en el medio. La eficacia del tratamiento en
los procesos de contacto suele ser mucho mas alta que en los reactores
completamente mezclados aunque son procesos que se caracterizan por una baja
velocidad de carga organica dentro de un rango de 0.5-5 kg.m”.d” con TRHs de
0.5 a5 d (Noyola, 1992; Rintala et al., 1999).

G
E S
» —
-
313
E::}—""lj R , P“rga

>

Figura I-4. Reactor anaerobio de contacto. E (entrada), G (salida de gas), S (salida

de liquido), R (recirculacion)

Este proceso puede ser aplicado para aguas residuales con soélidos en
suspension (estabiliza la fraccion degradable, Noyola (1992)). Sin embargo,
pueden presentarse problemas en la postclarificacion (lavado de la biomasa),

causados por la mala sedimentacion, debido a: una insuficiente floculacién de los
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microorganismo, al gas atrapado en los floculos o a cambios en las condiciones de
operacién del reactor. Comparado con otros procesos anaerobios, estos sistemas
tienen, por lo general, una baja concentracion de biomasa, por lo que requieren

tiempos de contacto mas largos y un mayor volumen de reactor.

La mejora de este tipo de sistemas a sido posible gracias a la evolucion
de las técnicas de separacion. La integracion de membranas, en la salida del
liquido del reactor, ha permitido obtener una retencioén total de los solidos en
suspension, dando lugar a los denominados bioreactores de membranas (BRM,
figura 1-5). Cadi en 1994, obtuvo COAs del orden de 24 kg.m>.d”, con una
actividad especifica de 0.6 gDQO.gSV™'.d", en un BRM anaerobio.

G
M
E 1S
| s
[::}<":—§—£::]
1
——— —
R Purga

Figura I-5. Bioreactor de membrana (BRM). E (entrada), S (salida liquido), G

(salida gas), M (sistema de membranas), R (recirculacion).
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I-2.2.4. Reactor de lecho suspendido (UASB, EGSB, CI)

El UASB es un reactor tipicamente de crecimiento suspendido donde los
microorganismos anaerobios desarrollan granulos con buena capacidad de
decantacion, desarrollado por Lettinga en los afios 70 (Lettinga et al., 1980). El
tamafio de estos agregados, o granulos, puede de ir de 2 a 5 mm (Guyot, 1992). El
flujo ascendente del agua residual y el biogas generado, producen la elevacion
(hasta aproximadamente la mitad del reactor) y la mezcla de los microorganismos
del lecho, mejorando el contacto entre los mismos. En la parte de arriba del reactor

existe una estructura para la separacién gas/liquido/sélido.

La buena decantacion de los granulos junto con la buena separacion
solido-liquido a la salida del reactor ayuda a mantener una alta concentracion de
biomasa , mejorando asi la capacidad del reactor (Rintala et al., 1999). De este
forma, la etapa de arranque es fundamental para obtener una formacion adecuada
de los granulos (Aznar y Jimenez, 1993a). la cual puede verse afectada por el tipo
de substrato, llegando incluso a no producirse granulacién (Lettinga, 1990) y al
comportamiento hidrodinamico del lecho, dificil de controlar, pudiendo existir

zonas muertas o caminos prefrenciales (Bolle et al., 1986).
En un digestor a escala industrial pueden distinguirse (figura I-6):

- Zona 1nferior: Existen auténticos granulos y la concentraciéon de solidos
totales puede llegar a 40 gL, con un alto contenido en materias
volatiles (80 %).

-Zona superior: la granulacion es menos importante, asi como la

concentracion de solidos totales (Arnaz y Jimenez, 1993a).

La velocidad de carga organica de este tipo de sistemas varia entre 5 y

30 kg.m>.d' con TRHs de 0.2-2 d. Son capaces de tolerar aguas residuales con
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altas concentraciones de sélidos en suspension, sin embargo, ésto puede conllevar
serios problemas, como son: la disminucién de la actividad especifica, la
formacion de espumas o una disminucién del crecimiento del granulo. Estos
problemas puede llegar a ser irreversibles, sobre todo cuando la acumulacién de
solidos se hace durante un periodo prolongado de tiempo, pudiendo producir un

lavado completo del lecho (Lettinga, 1990).

Figura I-6. Reactor de lecho suspendido UASB. E (entrada), G (salida de gas), S
(salida del liquido)

El lecho granular expandido, EGSB, es una modificacion del reactor
UASB, donde el lecho granular se encuentra expandido por aplicacion de altas
velocidades del flujo hidraulico (velocidades de recirculacion del efluente a tratar
mas altas) y altas cargas organicas. Como resultado de la mejora del contacto entre
el agua residual y los granulos, la actividad de la biomasa aumenta. Ademas, el
aumento de la recirculacion da como resultado una dilucion directa y un

acondicionamiento del influente (Rintala ef al., 1999). El inconveniente principal

-17-



Introduccion

de este tipo de sistemas es aumento de los costes por bombeo. Las cargas

organicas aplicadas se elevan dentro de un rango entre 20-40 kg.m>.d".

El reactor de Circulacion Interna (CI) es también una modificaciéon del
UASB (Pereboom, 1994). Basicamente consiste en dos compartimentos UASB
una encima del otro, una con alta carga y el otro con baja carga (Figura I-7). El
agua residual es bombeada hacia el interior del reactor, por la parte inferior del
mismo y por medio de una sistema de distribuciéon, mezclandose con el lodo
granular. En el compartimento inferior la mayoria de la materia organica es
convertida en metano y diéxido de carbono. Este biogas es recogido en la parte
inferior del primer separador forzando el liquido a dirigirse hacia la parte superior
del reactor o tanque de degasificacién. El biogas es evacuado del sistema, mientras
que el liquido es recirculado a la parte baja del sistema. En el segundo
compartimento el efluente se clarifica y el biogas formado es recogido en la zona

superior del separador, mientras que se produce la salida del efluente tratado.

La regulacién intrinseca de la recirculacion interna ofrece ventajas
considerables para la operacién del sistema, permitiendo reducir los costes de
operacion, aumentando la productividad y la fiabilidad. Las COAs podrian
aumentarse de 3 a 6 veces con respecto a un UASB convencional (Pereboom y
Vereijken, 1994).
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Tanque
degasificacion
Efluente
2° separador
Conducto de Compartimento de
recirculacion de biogas clarificacion

Conducto de elevacion

de biogas
1¥ separador
Compartimento del
lecho expandido
Sistema de distribucion
Influente .
Figura 1-7. Reactor anaerobio de circulacion interna

I-2.3. Reactores con cultivos bacterianos inmovilizados

La utilizacion de células retenidas en un reactor por inmovilizacion en un
soporte inerte permite aumentar considerablemente la concentracion de
microorganismos, disminuir el riesgo de lavado y reducir el TRH (Henze y
Harremoés, 1983). La naturaleza del soporte puede ser variada (rocas, plasticos,
cristales) asi como su forma (esferas, cubos, rejas, lamelas). Estos reactores

pueden funcionar con flujo ascendente o descendente.
I-2.3.1. Reactor de lecho fijo (Filtro anaerobio)
En este proceso, la retencion de la biomasa se logra utilizando un material

de relleno inerte inmovil, sobre el cual se adhieren los microorganismos, a través

del cual se hace pasar una corriente de liquido ascendente o descendente. El
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relleno suele estar dispuesto de forma desordenada, aunque en algunos casos si

utilizan rellenos orientados, como el que se puede observar en la figura I-8.

Et

Figura I-8. Esquema de un filtro anaerobio con relleno orientado

En los filtros anaerobios puede encontrarse una gran cantidad de biomasa
que no se encuentra fijada al soporte. Esta biomasa permanece en los espacios
entre el soporte y constituye una de las causas principales de malfuncionamiento
del reactor: la colmatacion. Para resolver este problema, se desarrolld el proceso
de flujo ascendente (van der Berg, 1986). El filtro de tipo descendente se comporta
como un verdadero reactor de crecimiento en biopelicula, ya que los sélidos no
adheridos al soporte son eliminados con el efluente. Ademas, los flujos de liquido
y biogas se producen en contracorriente, facilitindose la transferencia de materia.
No obstante, la presencia de solidos en suspension dificilmente degradables y que
sedimentan facilmente, pueden acumularse en los espacios intersticiales y puede

producirse la colmatacion del filtro.

Son sistemas que se caracterizan por una elevada estabilidad: resistencia
a compuestos inhibidores y/o toxicos, a sobrecargas y la posibilidad de ser
operados a bajas temperaturas. Esto es debido a las elevadas relaciones TRC/TRH

que se consiguen. Las cargas organicas aplicadas varian entre 10 y 20 kg.m™.d"
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(Rintala et al., 1999), aunque las COAs de disefio en reactores a escala real no
exceden los 12 kg.m™.d"! (Noyola, 1992).

I-2.3.2. Reactor de lecho movil (Fluidizado)

En este tipo de sistemas los microorganismos son inmovilizados sobre un
soporte granular suspendido por un corriente de liquido (recirculacion del agua
residual), ascendente o descendente, dependiendo de la densidad del mismo (figura
1-9).

Las ventajas de los lechos fluidizados son: una eficiente transferencia de
masas, un riesgo de colmatacion y malfuncionamiento minimos. Por el contrario,
hay que remarcar que son procesos en los cuales tanto la fluidizacién del material
de soporte como la recirculacion del efluente son operaciones que consumen

energia, aumento los costes de funcionamiento.

Los caudales de recirculacion utilizados suelen ser bastante elevados para
mantener el lecho expandido. Estos van a determinar el coeficiente de expansion,
que oscila entre 10-20 %, dando lugar a un lecho expandido y un 30 %, lecho
fluidizado.

Por lo general, el diametro de las particulas de soporte utilizadas se
encuentra entre 0.25 y 1 mm, lo que ofrece una superficie especifica importante
para la colonizacion de 1 a 2.5 m> L™ de reactor (Henze y Harremoés, 1983). Asi,
las concentraciones de biomasa en el reactor se sitian normalmente entre 15 y
30 g L" (Cheng et al, 1988) pueden alcanzar valores de hasta 50 gL (van
Loosdrecht y Heijnen, 1996).
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a) G b)
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Figura I-9. Reactor de lecho fluidizado: a) flujo ascendente, b) flujo descendente

Las COAs para este tipo de sistemas se encuentran entre 20-50 kg.m™.d”,
aunque la literatura muestra que reactores piloto han sido operados con éxito con
COAs del orden de 100 kg m™.d™ (Buffiére, 1996). Los TRHs se reducen a solo
unas pocas horas (2 a 24 horas). No obstante, hay que remarcar que, en el caso de
un tratamiento tan intensivo, pueden aparecer problemas hidrodinamicos. En
particular, la produccion de biogas se hace bastante importante y puede perturbar
la fluidizacién. Por otro lado, la velocidad a la cual se lleva a cabo la reaccién
biologica interfiere con los fendmenos de transferencia de materia, sobre todo la

difusion a nivel de la biopelicula.

I-24. Reactores anaerobios hibridos

Los sistemas denominados hibridos, estd constituidos por diferentes
configuraciones de procesos anaerobios. De estos sistemas, el UASB y filtro
anaerobio es, posiblemente, el mas empleado y consiste basicamente en un UASB
modificado. La modificacion es una sustitucién del separador gas/liquido/sélido

del UASB por un filtro ascendente anaerobio. La ventaja de este disefio es una
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mejora de la retencion de biomasa (Rintala ez al., 1999) y son utilizados para el
tratamiento de efluentes tan diferentes como los provenientes de la produccion de
café, la industria de tratamiento de madera, aguas de matadero (Borja et al., 1995),
etc. El material de soporte, no obstante, no debe ser muy compacto ni estar
localizado en la zona de produccién de espumas, evitando asi problemas de
colmatacion. Otros sistemas hibridos estan siendo aplicados a nivel industrial,
como el Upflow Anaerobic Contact (UAC) y Upflow Anaerobic Contact Filter
(UACF), basicamente reactores de contacto que utilizan la recirculacion del
efluente como sistema de agitacion, favoreciendo, como en el UASB, la

granulacion de la biomasa (Defour et al., 1994).

De forma mas general, diferentes configuraciones de procesos son
propuestos en la literatura para separar el procesos de la digestion anaerobia en dos
etapas: la hidrélisis-acidificacion y la metanogénesis. Cada una se lleva acabo en
un reactor independiente (de configuracion diferente o no), minimizando la

inhibicién por acidos grasos volatiles y/o por H,S.
I-2.5. Aplicaciones industriales de los procesos de DA

En los afios 80, hubo un gran desarrollo de los procesos de contacto, el
reactor UASB, el filtro anaerobio y el lecho fluidizado. Todos ellos fueron, y
siguen siendo activamente utilizados, hoy en dia. En los 90, otras configuraciones
de procesos fueron disefiadas, de los cuales cabe, principalmente, destacar el
reactor UASB-hibrido, el EGSB y el reactor de Circulacion Interna (CI). Estos
estan siendo construidos actualmente por compafiias con gran experiencia en la
tecnologia anaerobia (Tabla I-1.). El proceso SBR anaerobio es una de las ultimas
tecnologias que ha entrado en el mercado (Rintala et al., 1999; Totzke, 2000),

construida por Lemma, en USA, se encuentra todavia en vias de desarrollo.
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Empresa Naturaleza del proceso Niimero
instalaciones
ADI Systems Reactor hibrida baja carga, filtro ascendente 90
AgipGiza Filtro ascendente 3
Agri-Waste Laguna 10
Biothane Corporation ~ UASB, Lecho expandido, contacto 272
Biotim UASB, contacto, filtro ascendente, reactor hibrido 78
BPI (Bacardi) Filtro descendente 11
BVT-GmbH Contacto, filtro ascendente 3
Custom Design Laguna, contacto, filtre ascendente, reactor hibrido =~ 500
Enadimsa Contacto 5
Enso-Fenox Lecho fluidizado 3
ENTEC Contacto, UASB, filtro ascendente, reactor hibrido 78
Enviroasia UASSB, filtro ascendente, reactor hibrido 91
Environmental Reactor hibrido baja carga 3
ESI Contacto 4
Fuji Kusai UASB, filtro ascendente 29
Grontmij UASB, filtro ascendente 57
ICM Filtro ascendente 4
Infilco Degremont Contacto, filtro ascendente, UASB, lecho 91
(IDD) expandido
Kriiger Contacto, filtro ascendente 21
Kurita UASB 42
L’ Air Liquide Filtros descendentes y ascendentes 6
Lemma SBR baja carga 3
Living Technologies Reactor hibrido ascendente 3
Lotepro/Linde Contacto, reactor 2 etapas, reactor termofilo 14
MRYV Technologics Reactor hibrido, contacto 3
NewBio Reactor hibrido 2
Paques B.V. UASB, lecho expandido 339
PURAC AB. Contacto 65
Raytheon Filtro ascendente 23
Seghers Engineering UASB 6
SGN/Proserpol Filtro descendente, contacto, reactor hibrido 44
Shinko Pantec UASB, filtro ascendente 29
Tampella (Taman) Reactor hibrido, filtro ascendente 2
TBW GmbH Contacto 27
Tri-Bio Filtro ascendente 12
US Filter Reactor hibrido, filtro descendente, filtro 32
ascendente, lecho flidizado
VA Tech Wabag Reactor hibrido, UASB 51

Tabla I-1. Diferentes configuraciones de los procesos de digestion

aplicados en la industria (Totzke, 2000).

anaerobia
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1-3. PROCESOS ANAEROBIOS DISCONTINUOS

1-3.1. Imtroduccién

Los sistemas de tratamiento biolégico usando tecnologias de tipo "batch”,
sistemas discontinuos, empezaron a ser empleados a principios del siglo XX,
cuando el proceso de fangos activados fue descubierto e implantado por primera
vez. Desde un principio, fueron consideradas interesantes pero sin aplicacion,
esencialmente debido a los problemas que ocasionaba la operacion intermitente
(Nolasco y Mano, 1999). Sin embargo, los avances logrados en los sistemas de
automatizacién impulsaron el resurgimiento de estos sistemas. Debido a su
funcionamiento intermitente, reciben el nombre de sistemas periodicos, sistemas
de volumen variable, reactores bioldgicos secuenciados, pero la nomenclatura mas
conocida es la de SBR del inglés Sequencing Batch Reactor (Irvine y Ketchum,
1989).

Los SBRs fueron de nuevo aplicados en Estados Unidos a principios de
los ochenta, orientados a la depuracion de aguas municipales, aunque en los afios
setenta la tecnologia fue introducida esporadicamente en Canada, USA, Australia
y algunos paises europeos. A mediados de los ochenta, eran considerados como
una alternativa viable al tratamiento aerobio de aguas residuales biodegradables
(Arora et al., 1985; Irvine y Busch, 1979) pero no habia informaciéon de la

aplicacion de la tecnologia SBR para el tratamiento anaerobio.

Fue Ketchum en 1985 (Ketchum, 1985), quien utiliz6 por primera vez el
concepto SBR anaerobio para el tratamiento de aguas residuales de la industria de
transformacion del carbon. A partir de entonces y hasta principios de los noventa,
se encuentran solo algunos trabajos (Dague y Pidaparti, 1991; Kennedy ef al.,
1991; Ng, 1989, Suthaker ez al., 1991), que se servian de la flexibilidad inherente
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del sistema y de las ventajas que el uso de esta tecnologia anaerobia aportaba

frente a los sistemas en continuo.

En 1992 Dague y colaboradores, Universidad del estado de ITowa (Ames,
USA) obtuvieron la patente del sistema ASBR (U.S. Patent No. 5,185,079),
reactor de mezcla completa secuencial (CSTR secuencial) y del TPASBR
(Temperature-Phased ASBR, U.S. Patent No. 5525,288), sistema formado por dos
reactores anaerobios en serie a distinta temperatura, una primera fase termofila

(55°C) y una segunda mesofila (35°C).

Desde entonces, esta estrategia de funcionamiento secuencial en
digestion ha sido el centro de estudio de numerosos investigadores, con el fin de
determinar, entre otros, sus caracteristicas basicas de operacion, su capacidad de
tratar residuos solubles y/o con alto contenido de solidos y las estrategias de

control a seguir para un buen desarrollo del proceso.
1-3.2. Descripcion fisica del SBR anaerobio

El SBR es un proceso biologico para el tratamiento de aguas residuales
que trabaja por ciclos. Proceso de llenado-vaciado, de crecimiento fijo o
suspendido, que no se encuentra en equilibrio (non-steady state), en el cual uno o
varios reactores son alimentados con el agua residual durante un periodo discreto
de tiempo, y operados en modo "batch" (Joshi, 2001). En un mismo reactor se
lleva a cabo el mezclado, el tratamiento y la clarificacion del residuo siguiendo
una secuencia temporizada, mientras que en los procesos de flujo continuo
convencionales se requieren varias estructuras, sistemas de bombeo,
etc,... (Wilderer et al., 2001).

En un ASBR, la concentracién de substrato es muy alta justo después de
realizar la alimentacion (alta S/X) y va disminuyendo hasta que el reactor es

alimentado de nuevo, como se muestra en la figura I-10. Esta alta concentracion
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permite optimizar la actividad metabdlica de los microorganismos y trabajar a
velocidades maximas de eliminacion del substrato, de acuerdo con la cinética de
Monod. Las bajas concentraciones de substrato al final de la fase de reaccion
(baja $/X), dan lugar a una baja produccién de gas, condicion ideal para la
floculacion y separacion de la biomasa (Dague ef al., 1992; Sung y Dague, 1992,
1995). El fenémeno de floculacién nos permitira alcanzar una alta concentracion
de biomasa en el reactor, minimizando la pérdida de lodos en el efluente, y en
consecuencia, se consigue separar el TRS (Tiempo de retencion de sélidos) y el
TRH (Tiempo de retencioén hidraulico). Se podran procesar grandes volumenes de
agua residual con cortos TRH mientras que se mantienen largos TRS (Zhang et al.,
1997).

La alternancia entre una alta y una baja concentracion de substrato a lo
largo del ciclo ha sido considerada, desde un punto de vista microbiolégico, como

la caracteristica clave de la tecnologia SBR (Irvine ef al., 1997).

Duracién ciclo Duracién ciclo Duracién ciclo Duracion ciclo
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Figura I-10.  Ilustracion del efecto de la alimentacion en batch sobre la
concentracion de substrato en un ASBR.
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La aplicacion de la tecnologia SBR en el tratamiento anaerobio es
interesante por su inherente flexibilidad de operaciéon. Las ventajas potenciales de
un SBR frente a los sistemas continuos son la siguientes (Harty et al, 1993;
Kennedy y Lentz, 2000; Kennedy ef al., 1991):

- Alto grado de flexibilidad en términos de duracion de ciclo y de cada
una de las fases, tiempo de retencion hidraulico, relacion S/X...)

- Capacidad de funcionar con flujos de produccion periddicos, durante
cortos periodos de tiempo o segun las variaciones estacionales.

- Ofrece la posibilidad de cambiar periddicamente las condiciones
ambientales del reactor de forma controlada.

- Condiciones ideales para la decantacion. Gran capacidad de retencion
de la biomasa cuando se lleva a cabo el vaciado o salida del efluente
tratado (sobrenadante).

- No se necesita clarificador o decantador externo ni bombas para la

recirculacion de lodos.

La operacion periddica del reactor biologico puede ser, ademas, un
instrumento versatil para la seleccion de poblaciones bacterianas concretas y la

induccion de vias metabdlicas especificas (Hirl y Irvine, 1996).

Un ciclo de tratamiento esta formado por 4 fases: llenado, reaccion o
agitacion, decantacion, vaciado. E1 ASBR puede ser secuenciado tanto como sea
posible siempre que haya tiempo suficiente para la realizaciéon de todas las fases
(Dague et al., 1992). Si se realiza purga de lodos, ésta tiene lugar normalmente
después de la decantacion, pero también puede llevarse a cabo al final de la fase de
reaccion o durante la decantacion (Wilderer ef al., 2001). No obstante, esta fase no
suele realizarse en los ASBR ya que la produccion de lodos en los procesos

anaerobios, a diferencia de los procesos de lodos activados aerobios, no es
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elevada. Un esquema detallado de las distintos fases de un ciclo se ilustra en la

figura I-11.

Al principio del ciclo, en la fase de llenado; el substrato se introduce en
el reactor. El grado de interaccion entre los constituyentes del agua residual y la
biomasa que esta en el reactor, depende de la agitacion que se lleve a cabo. La
alimentacion puede realizarse de forma dinamica, el reactor puede estar agitado
durante la entrada de la misma, o bien, puede realizarse de forma estatica, dando
lugar a la acumulacién de la materia organica sin que tenga lugar mucha
degradacion. Con una agitacion continua durante la alimentacion, el substrato
empieza a ser degradado rapidamente y la actividad metabolica aumenta hasta sus
valores mas altos (Sung y Dague, 1995). El volumen de alimentacion esta
determinado por varios factores incluyendo el tiempo de retencion hidraulico
deseado (TRH), la concentracion de substrato al principio del ciclo, la carga

organicay las caracteristicas de decantacion de la biomasa.

La fase de reaccion es el paso mas importante, en el cual se lleva a cabo
la degradacion de la materia organica a biogas. La agitacion en esta etapa del ciclo
puede ser continua o intermitente (Ndon y Dague, 1997a). La duracion de la fase
depende de la cinética intrinseca de consumo de substrato y las velocidades de
transferencia de masa que se alcanzan por medio de la agitacion (Ratusznei et al.,
2000). Estas dependen al mismo tiempo, de varios parametros como son las
caracteristicas y concentracion en DQO del substrato, requerimientos de la calidad
del efluente a la salida del reactor, concentracién de la biomasa y la temperatura,

tanto de proceso como del residuo a la entrada del reactor.

En la fase de decantacion se detiene la agitacion y tiene lugar la
separacion solido-liquido. El reactor actia de forma similar a un reactor de
contacto, permitiendo la separacion de la biomasa y el efluente, sobrenadante, sin

necesidad de decantador exterior (Sung y Dague, 1995; Zhang et al., 1997). El
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tiempo requerido para una perfecta separacion de los solidos depende de la
caracteristicas de decantacion de la biomasa, variando en un rango de unos
minutos a varias horas. La concentracion de los solidos en suspension del licor
mezcla (SSLM) es una variable importante que afecta a la velocidad de
sedimentacion de la biomasa y también a la capacidad de obtener un efluente
clarificado. Por ello, uno de los parametros mas importante a tener en cuenta es la
carga organica especifica o carga masica aplicada (Kennedy et al., 1991; Sung y
Dague, 1995).

Por ultimo, la fase de vaciado, en la que tiene lugar la salida del efluente
clarificado y tratado. El mecanismo de vaciado puede ser un puerto fijo a un nivel
o volumen determinado, regulado por una valvula o una bomba, o bien, puede

estar ajustado mediante sondas de nivel (Sung y Dague, 1992).

El tiempo requerido para la realizacion de esta fase depende del volumen
que debe ser evacuado, siendo normalmente igual al volumen de alimentacion. Se
realiza lo mas rapido posible, evitando la entrada de oxigeno y al mismo tiempo
evitando que no disminuya demasiado la presion dentro del reactor. Con el fin de
igualar la presion durante esta fase, se puede utilizar un "balon de gas" (Dague et
al., 1992), colocado entre el reactor y el sistema para la gestion del biogas
generado. Durante el vaciado, el balon disminuira de volumen para rellenarse de
nuevo durante la alimentacién. Una vez finalizado el vaciado, el reactor esta

preparado para llevar a cabo un nuevo ciclo de tratamiento.
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( Entrada del
agua residual
FASE 1
Salida FASE DE LLENADO
Efluente

Tratado
= ()

CICLO
FASE4 FASE2
FASE DE VACIADO FASEDE REACCION

FASE3
FASE DE DECANTACION

Figura I-11. Fases de operacién a lo largo de un ciclo del proceso ASBR.
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I-3.3.  Desarrollo del proceso SBR anaerobio

1-3.3.1. Efluentes tratados

Las aguas residuales estudiadas han sido de muy distinta naturaleza y
concentracion, sintéticas y reales, altamente cargadas, de baja caga organica, con
alto contenido de solidos, etc..., dependiendo del estudio que se realizaba. Se

puede observar una clasificacion de las mismas en la tabla I-2.

1-3.3.2. Configuracion de los reactores

La estrategia de funcionamiento en SBR para el tratamiento anaerobio
ofrece la posibilidad de utilizar diferentes configuraciones y tipos de sistemas, en
cultivo suspendido o con biomasa fijada a un soporte nerte. En la literatura se
pueden encontrar sistemas de mezcla homogénea (mayoria de los sistemas
estudiados), reactores no agitados, UASB (up-flow anaerobic sludge blanket), de
mezcla homogénea con biomasa fijada a un soporte inerte y filtro anaerobio de
flujo ascendente. También han sido estudiados los sistemas TPAP (Zemperature-
Phased Anaerobic Process) en SBR (TPASBR).

Los datos experimentales obtenido de las operaciones en SBR anaerobio,

en su mayor parte a escala de laboratorio, se muestran en la tabla I-3.
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Agua Residual Concentracion Contenido Referencia
DQO en solidos
Agua de transformacion del carbon - - Ketchum, 1985
Purines de cerdo 5900-13900°  2700-5300" Ng, 1989
- - Dague et al., 1992
65000-108000°  7.7-11.2"*  Schmit y Dague, 1993
57000 4100  Masséetal, 1996
30000-110000 6-17° Zhang et al., 1997
84000 48"  Masséetal, 1997
39000° 4.8 Massé y Droste, 1997
- - Massé et al., 2000
39000° 48" Massé y Droste, 2000
Sintética (sacarosa y acético) 7000 - Kennedy et al., 1991
Sintética (sacarosa) 1000° - Wirtz y Dague, 1996
- - Wirtz y Dague, 1997
- - Fernandes ef al., 1993
300° - Ratusznei et al., 2000
Sintética (glucosa +ac. grasos) - - Brito et al., 1997
Sintética (glucosa) 35000° - Suthaker ef al., 1991
2000 y 4000° - Bagley y Brodkorb, 1999
Sintética (percloroetileno + ac. acético) 3164-5582° - Hirl y Irvine, 1996
Reconstituida (LDD) -° - Dague et al., 1992
187-1674 - Sung y Dague, 1992
1000 - Herum y Dague, 1993
187-1674 - Sung y Dague, 1995
1000-600° - Banik et al., 1997
= - Welper et al., 1957
1000-400 - Ndon y Dague, 1997a
¢ - Reyes IIT y Dague, 1995
600 - Dague et al., 1998
Lodos de depuradora 11100-21600 11900- ~ Changetal, 1994
Lodos primarios 50000-65000 45-50" HanyDague, 1997
10500-32800  6300-18700" Hur et al., 1999
Purines de vaca - - Dugha et al., 1997
- - Dugha y Zhang, 1999
- - Dugba et al., 1999
Lixiviados 14900-19980 - Timur y Oztur, 1997
3800-15940 - Timur y Oztur, 1999
3210-9190 - Kennedy y Lentz, 2000
Aguas de matadero - - Morris et al., 1997
6908-11500 50 Massé y Masse, 2000
7500° 1700 Mass¢ y Masse, 2001
7500 1700 Massé et al., 2001

LDD: Leche deshidratada desnatada; *DQO soluble en mg. L™; *DQO total en mg. L'";°Concentracién de
materia orgénica, en gDQO. gLDD, no especificada; ‘Valor medio de la suma de PCE y acetato afiadidos
Concentracién de solidos en g. L™, *Concentracion solidos en %.

Tabla I-2.

Efluentes estudiados en ASBR
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Tipo de sistema ASBR Volumen Referencia
reactor (L)
Sistemas mezclados 16 Ng, 1989
8 Suthaker ef al., 1991
13 Dague et al., 1992
12 Dague ef al., 1992
11.5 Herum y Dague, 1993
4 Chang et al., 1994
10 Reyes IIT y Dague, 1995
12 Sung y Dague, 1995
14 Wirtz y Dague, 1996
6 Banik et al., 1997
11.5 Morris et al., 1997
1.2 Brito et al., 1997
12 Zhang et al., 1997
) Timur y Oztur, 1997
6 Ndon y Dague, 1997a
12 Wirtz y Dague, 1997
6 Dague et al., 1998
12 Bagley y Brodkorb, 1999
28 Timur y Oztur, 1999
4 Hur ef al., 1999
15 Dugha y Zhang, 1999
40 Massé et al., 2000
42 Massé y Masse, 2000
42 Massé y Masse, 2001
42 Massé ef al., 2001
Sistemas no mezclados 42 Massé ef al., 1996
42 Massé et al., 1997
Sistemas de fases de temperatura 15 Dugha et al., 1997
15 Han y Dague, 1997
20 Welper ef al., 1997
15 Dugha y Zhang, 1999
Sistemas UASB 4.2 Kennedy ef al., 1991
5 Kennedy y Lentz, 2000
Sistemas con células inmovilizadas 091+16 Hirl y Irvine, 1996
25 Ratusznei ef al., 2000
Tabla I-3. Configuraciones de los reactores ASBR estudiados
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I-3.3.3. Caracteristicas basicas de operacion
I-3.3.3.1. Esﬁategia de alimentacion

La relacion entre la concentracion de substrato al final de la fase de
alimentacion (So) y la concentracion de biomasa presente en el reactor durante la
misma (Xo), junto con la actividad de los microorganismos, es uno de los factores
mas importante a controlar en los sistemas discontinuos, tipo batch. La influencia
que ejerce este parametro sobre la velocidad de reaccion en el proceso de
biodegradacion se conoce bien en los procesos aerobios. Algunos autores lo
consideran como el factor mas importante (Pitter y Chudoba, 1990). Otros
(Chudoba, 1988; Chudoba er al, 1992) han observado que las cinéticas de
degradacion dependen de la relacion So/X, inicial. Liu (Liu, 1996) demostro, en
cultivos aerobios, un descenso del rendimiento de crecimiento de los
microorganismos con el aumento de la relacion S¢/X,y debido a una pérdida de
energia en condiciones de exceso de substrato. En anaerobio, Moreno y sus
colaboradores (Moreno et al., 1999), concluyeron que la relacién So/Xo (en batch)
tenia una gran influencia sobre el test de actividad anaerobia y demostraron que la

produccion de biomasa aumentaba cuando S¢/X, disminuia.

La disponibilidad del substrato para la biomasa se encuentra en la
bibliografia generalmente expresada como la relacién entre la carga organica
diaria y la biomasa presente en el reactor (gDQO.gSSV'd™), o lo que es lo
mismo, como la carga organica masica o especifica (Del Bosque y Martin, 2001;
Herum y Dague, 1993; Kennedy et al., 1991; Reyes IIl y Dague, 1995; Timur y
Oztur, 1997, 1999). Sin embargo, debido a la naturaleza de operacion en SBR, los
MICTOOrganismos estan expuestos a una carga de substrato mucho mas alta durante
el periodo de alimentacion, y el que sigue justo después de la misma, que la
estimada en un ciclo base completo. La adicion de una alta concentracion de

substrato por unidad de biomasa o el llenado rapido de un SBR anaerobio con
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constituyentes que dan lugar a acidos (situaciones en las que las relaciones S¢/Xo
son elevadas), pueden conducir a una rapida acumulacion de AGVs hasta provocar

la inhibicién de 1a biomasa.

Paradéjicamente, una de las principales estrategias de operacion utilizada
en el ASBR ha sido el llenado rapido del reactor, con una relacion entre el tiempo
de llenado (F) y el tiempo de reaccion (R) inferior a 0.1 ([F:R]<0.1). Esta
estrategia ha sido empleada por distintos autores para el tratamiento de distintos
tipos de substrato (Dague ef al., 1998, Dague et al., 1992; Ndon y Dague, 1994,
Ndon y Dague, 1997b; Sung y Dague, 1992; Timur y Oztur, 1997, 1999).

Kennedy y colaboradores (Kennedy ef al., 1991) estudiaron, en un UASB
de funcionamiento secuencial, alimentado con sacarosa y acido acético, los efectos
de las relaciones F:R asi como cargas masicas aplicadas. Examinaron distintas
relaciones F:R para cada carga organica aplicada. A altas cargas organicas
(>9gDQO.L'd") y cortas relaciones F:R (<0.5), que daban lugar a una alta
concentracion de DQO inicial en el reactor, habia mnhibiciéon por acumulacioén de
AGVs y mostraban rendimientos de depuracion menores que largas relaciones

F:R, en todos los casos.

Bagley y Brodkorb (Bagley y Brodkorb, 1999), también estaba de
acuerdo en que la estrategia de altos So/Xo y cortos periodos de llenado, que
podian aumentar las velocidades de reaccion, no eran necesariamente las mas
apropiadas. Primero, porque cuando las concentraciones de substrato excedian la
K,, la velocidad de reaccion era esencialmente de orden-cero, para la eliminacion
de AGVs. Segundo, la DQO no puede tratarse como una entidad simple en un
ASBR, las reacciones acidogénicas podian provocar acumulacién de AGVs. Por lo
que, sugirieron que tiempos largos de alimentacion darian lugar a concentraciones

bajas y velocidades de reaccion mas lentas, que podrian ser muy beneficiosas para
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el ASBR, en particular para altas cargas aplicadas y efluentes muy concentrados

en materia organica.

Esta informacién tiende a indicar que se podrian obtener mejores
rendimientos en reactores con altas cargas organicas y largos periodos de
alimentacién (larga relacion F:R) que con cortas relaciones F:R (Kennedy y Lentz,
2000).

1-3.33.2. Agitacion

En los sistemas de tratamiento anaerobio la agitacion tiene un efecto
directo sobre el contacto entre la materia organica y los microorganismos y, en
consecuencia, sobre la cinética del proceso. El sistema debe estar bien agitado y
con una cierta intensidad para asegurar condiciones uniformes de pardmetros tan
importantes como la temperatura, el pH y la concentracion de substrato. No
obstante, diversos estudios en ASBRs indicaron que la agitacion intensa podia
fragilizar los floculos bacterianos y dar como resultado un empobrecimiento del

rendimiento del sistema (Dague et al., 1992).

En muchos de los estudios, la agitacion estd promovida por la
recirculacion del biogas producido por el sistema, mediante un sistema de bombas,
aunque se encontrar también, sistemas mezclados por la recirculacién del liquido

contenido en el reactor, agitadores magnéticos y mecanicos.

Dague y colaboradores (Dague et al., 1970), tras un estudio fundamental
sobre la retencion de sélidos en procesos de crecimiento suspendido anaerobios,
mostraron que una agitaciéon demasiado intensa podria provocar rotura de los
fléculos y dar como resultado una pbbre separacion solido-liquido. De acuerdo con
estos resultados, Sung y Dague (Sung y Dague, 1992) en uno de los primeros

trabajos de la aplicacion del ASBR, propusieron la agitacion intermitente
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promovida por recirculacion del biogas. Comparaban la diferencia en la eficacia de
eliminacion de materia organica, en las mismas condiciones, entre reactores
agitados de forma intermitente y con agitacion continua. El resultado fue que la
agitacion intermitente conducia a una eficiente separacion gas-liquido mejorando
las caracteristicas de decantacion de la biomasa y el rendimiento del proceso. En
este caso, la frecuencia de agitacion fue de 2-5 minutos.h™, 3-2.5 minutos cada
30 minutos y 4-100 segundos cada 20 minutos. Esta frecuencia varia segin los
autores. Encontramos valores como los 2 minutos.h™ propuesto por Massé et al.
(2001), 30 segundos cada 10 minutos y/o 3 minutos.h™ (Massé ef al., 2001; Morris
et al., 1997; Wirtz y Dague, 1997; Zhang et al., 1997), hasta 12 minutos.h™ por
Massé y sus colaboradores (Massé et al., 2000).

Massé y Droste (1997), utilizaron tiempos de reciclaje de biogas mas
elevados, del orden de 20 minutos.h™, aunque concluyeron que la agitacién no
parecia ser necesaria. Massé et al. (1996) en el estudio del tratamiento de purines
de cerdo en condiciones psicrofilas, llegaron a la conclusion de que era posible
obtener un buen rendimiento del ASBR sin agitacion externa. El lodo presentaba
excelentes caracteristicas de decantacion, pudiéndose observar una clara

separacion entre el liquido y la zona de lodos.

Ndon y Dague (1994, 1997) y Dugba y Zhang (1999), utilizaron la
recirculacion del biogas producido por el sistema aplicada de forma continua a lo

largo de la fase de reaccion.

De acuerdo con Brito ef al. (1997), la utilizacion del ASBR para el
tratamiento de aguas residuales de baja carga organica, da como resultado una
pequefia produccion de biogas y en consecuencia, una turbulencia insuficiente en
el reactor, aumentando la posibilidad de tener zonas muertas y una mayor
resistencia en la trasferencia de masa externa. Por esta razén propuso un sistema

denominado Reactor Anaerobio Secuencial Pulso (Pulsed-SBR) para el
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tratamiento de un aguas residual sintética de baja carga (glucosa + 4c. grasos). La
agitacion se llevé a cabo mediante la recirculacion del efluente, por medio un
sistema de bombas que funcionaba por pulsos. La frecuencia fue de 2 mL 20 veces
por minuto, es decir, 1.8 % del contenido del reactor cada 3 segundos con una

velocidad de 2.4 L h™, minimizando asi las posibles zonas muertas.

Hirl e Irvine (1996) comentaron que durante el tratamiento para la
eliminaciéon del percloroetileno en un ASBBR (anaerobic sequencing biofilm
batch reactor) la agitacion intermitente podria conducir a la liberacién de
sustancias volatiles. La agitacion fue llevada a cabo mediante la recirculacién del

liquido del reactor (efluente en tratamiento) durante la fase de reaccion.

La agitaciéon promovida por agitadores magnéticos y mecanicos es otra
posibilidad utilizada por algunos investigadores, pudiendo ser intermitente, con
frecuencias de 1 minuto.h™ (Dugha y Zhang, 1999; Timur y Oztur, 1997, 1999) o
de 6 minutos.h™ aplicada por Ng (1989), o continua desde la alimentacion hasta el
final de la reaccion (Hur er al, 1999). Un sistemas de palas agitando
continuamente el reactor fue utilizado por Chang y colaboradores (Chang ef al.,

1994) para el tratamiento de lodos de depuradora.

Por Gltimo, Ratuzsnei et al. (2000, 2001) agitaron el reactor de forma
continua a lo largo de la fase de reaccion. La influencia de la velocidad de
agitacion sobre el rendimiento del sistema fue estudiada haciéndola variar entre 50

y 750 rpm.
I-3.3.3.3.  Granulacion de la biomasa
Otro factor importante de los procesos ASBR es la conversion gradual de

la biomasa flocular en biomasa granular, con buenas caracteristicas de

sedimentacion y altamente activa (Lettinga et al., 1980). La agitacion, la relacion
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So/Xo vy la estrategia de alimentacion son factores que pueden afectar, en mayor o
menor grado, a la granulacion de la biomasa. Para un tratamiento mas estable y un
eficiente rendimiento de depuracion en ASBR es deseable conseguir la

granulacion de la biomasa lo mas rapido posible (Sung, 1995).

Normalmente, para obtener la configuracion granular de la biomasa en un
ASBR se necesitan varios meses, ya que es un proceso lento. (Sung y Dague,
1995), observaron la formacion de granulos tras 300 dias de operacion del reactor.
Estos autores consideran que el arranque del reactor se ha finalizado después de la
formacion de los granulos, por lo que estos reactores se caracterizan por tener

periodos de arranque mas largos que otros sistemas anaerobios.

Wirtz y Dague (1996, 1997), intentaron minimizar la duracién del periodo
requerido para el desarrollo de los granulos en un ASBR. Varias matrices de
fijacion y coagulantes fueron, independientemente, afiadidos a los reactores para
intentar minimizar la duracion del tiempo requerido para el desarrollo de los
granulos: carbon activo granular y en polvo, arena de silice, polimeros y cloruro
férrico. El polimero catidnico dio los mejores resultados desde el punto de vista de
rapidez en el desarrollo de los granulos y arranque del reactor. Se observod
desarrollo de los granulos 30 dias después del arranque, completandose en 2 meses
de operacion, frente a 4-5 meses que fueron necesarios para los reactores control

(sin matrices ni polimeros).

1-3.3.3.4.  Efecto de la temperatura

La actividad metabolica y, en consecuencia, la velocidad de crecimiento
de las bacterias metanégenas, disminuye con la temperatura, por lo que puede ser
un factor limitante, que impida el buen desarrollo del proceso. Dague et al. (1970),
tras un estudio fundamental sobre la retencién de sélidos en procesos anaerobios a

25°C y 35°C, observaron que el aumento de la poblacion microbiana a bajas
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temperaturas, daba lugar a la misma velocidad de eliminacion del residuo que a
temperaturas mas elevadas. Los procesos anaerobios eran potencialmente capaces
de compensar los efectos de la temperatura aumentando la concentracion de

biomasa o TRS en el reactor.

Gracias a la alta capacidad de retencion de microorganismos del ASBR
como resultado de la floculacién/granulacion y la escasa gasificacion al final de la
fase de reaccion, estos sistemas son capaces de ajustarse a las variaciones de
temperatura (Dague ef al., 1992; Ndon y Dague, 1994; Schmit y Dague, 1993).
Schmit y Dague (1993) estudiaron el tratamiento de purines de cerdo a distintas
temperaturas, 20°C, 25°C y 35°C. Los reactores habian funcionado durante
10 meses primero a 35°C y después a 25°C y posteriormente la temperatura se
disminuy6 a 20°C. Los reactores a 25 y 35°C, con un TRH de 6 dias, trabajaron a
cargas entre 1 y 6.8 gDQO.L".d" con rendimientos de eliminacion de la DQO,
entre 65-80 %. A 20°C, uno de los reactores mantuvo un TRH de 6 dias, mientras
que en los otros fue aumentado a 9 y a 12 dias. El ASBR fue capaz de tratar el
residuo en un rango de cargas aplicadas entre 0.9 y 4.2 gDQO.L™".d" con un
rendimiento entre 30-60 % a 20°C. El sistema funciond, incluso a bajas
temperaturas, debido a la gran retencion de biomasa. Se observd una variacion en

el funcionamiento del reactor mas acusada de 25°C a 20°C que de 35°C a 25°C.

Banik y colaboradores (Banik ef al., 1997), observaron la microestructura
de los granulos de un SBR tratando un agua residual sintética en un rango de
temperatura de 5 a 25°C. Cuando la temperatura disminuy6 de 25 a 5°C, observo
que la estructura de los granulos cambié. Los que crecian a 5°C, tenian una mayor
diversidad de especies en el interior que en el exterior. En el centro se podian
encontrar dos tipos de estructura celular, tipicas de Methanotrix. En los granulos
obtenidos del ASBR a 15 y 25°C, el perfil estructural era diferente. A 25°C, los
granulos no presentaban una amplia variedad de especies y estaban principalmente

compuestos por un conjunto empaquetado de células del tipo Methanotrix,
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material inorganico y polimero extracelular, mientras que a 15°C, tenian superficie
irregular y compleja. Altos rendimientos en la eliminacion de la materia organica

se obtuvieron incluso a 5°C (Banik et al., 1997 ; Dague ef al., 1998)

Harris y Dague (1993), desarrollaron una experiencia donde se
comparaban dos filtros anaerobios, que trabajaban a 56°C y 35°C, para el
tratamiento de leche reconstituida (LDD). Casi al final de dicha experiencia se
observé que colocando en serie los dos reactores, termofilo y después mesdfilo, el
rendimiento de eliminacion de la DQO soluble aumentaba hasta casi el 100 %.
Potencialmente, se podia conseguir un aumento del rendimiento de los procesos
anaerobios usando el nuevo sistema que empezd denominarse de fases de
temperatura o "temperature-phased” (TPAP). El trabajo de Kaiser y Dague (Kaiser
y Dague, 1994) evalu6é el TPAP y concluia que era una nueva tecnologia de
tratamiento anaerobio con la capacidad de alcanzar rendimientos de eliminacion de
la materia organica mas altos que con un sistema de una sola fase operados a
iguales TRH y COA.

En 1997, fueron publicados los primeros resultados de la aplicacion del
ASBR en fases de temperatura o TPASBR para el tratamiento de residuos
industriales de alta carga organica, lodos de depuradora y purines de vaca de
(Dugha et al., 1997; Han y Dague, 1997, Welper et al., 1997). De acuerdo con los
autores, este tipo de reactores incorporan las ventajas del tratamiento termoéfilo
(alta velocidad de reaccién) y el meséfilo (alta calidad del efluente). El desarrollo
de biomasa granular y la alta retencién de la misma debida a su alta velocidad de

sedimentacion fue otra de las ventajas aportadas por este sistema.

Mas tarde, Dugba ef al. (1997) realizaron la comparacion de dos sistemas
de dos fases de temperatura que consistian en un termoéfilo (55°C) seguido de un
mesofilo (35°C) y otro formado por dos mesofilo (35°C) en serie. El rendimiento

del sistema termofilo-mesofilo fue mejor que el del sistema mesofilo-mesoéfilo. El
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sistema fue capaz de eliminar los solidos totales y volatiles y consecuentemente la
velocidad de produccion de biogas fue mayor que la del sistema operado a 35°C.
Los autores concluyeron que el ASBR de fases de temperatura podia ofrecer los
beneficios de una rapida velocidad de digestion, destruccion de patogenos y un
proceso estable para el tratamiento de aguas residuales animales. Sin embargo,

habia que tener en cuenta el aumento en la energia requerida para el calentamiento.

Los estudios realizados por Ndon y Dague (1997b), indicaron que la
aplicacion de estos sistemas para el tratamiento de aguas residuales poco cargadas
en materia organica a bajas temperaturas, podrian permitir un tratamiento de bajo
coste de aguas urbanas e industriales, las cuales suelen ser tratadas por tratamiento

aerobio.

1-3.3.4. Parametros de funcionamiento

Los procesos anaerobios discontinuos son una nueva tecnologia en
desarrollo, pero hasta el momento las investigaciones realizadas sobre los aspectos
fundamentales no han sido muy numerosas. En la literatura se pueden encontrar,
no obstante, algunos estudios sobre parametros importantes de funcionamiento
como son las cargas organicas a aplicar, volumétricas y masicas, tiempos de
retencion solidos e hidraulicos, etc..., con el fin de establecer las bases racionales

para el disefio de estos reactores.

I-3.3.4.1. Carga organica y tiempo de retencion hidraulico

Los datos de operacion obtenidos de los procesos anaerobios

discontinuos se encuentran resumidos en las tablas I-4 y I-5.

Los TRH utilizados han variado mucho dependiendo de los estudios
realizados, el tipo de sistema y el efluente tratado. Asi, podemos ver TRH desde
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0.5 hasta 15 dias. Los valores mas altos, corresponden a efluentes con alto
contenido en solidos, en su mayoria, como son los purines de cerdo y de vaca y los
lodos de depuradora, aunque también podemos encontrar efluentes con alta carga
organica como los lixiviados utilizados por Timur y Ozturk (1999) y reactores que
trabajaron a temperaturas por debajo del éptimo (Brito ef al., 1997). Los valores

mas bajos se corresponden con efluentes de baja concentracion.

Los valores de las cargas organicas aplicadas se encuentran dentro de un
rango bastante amplio, pudiéndose observar valores de 0.29 a 18.4 gDQO.L".d".
No obstante, para realizar una buena apreciacion de los mismos, es necesario tener
en cuenta factores como la temperatura de trabajo y la concentracion del efluente

empleado asi como los rendimientos de depuracién obtenidos en cada caso.

En el estudio realizado por Kennedy et al. (1991), por ejemplo, en el que
los reactores UASB en SBR fueron conducidos a 35°C y la alimentacién tenia una
concentracién de 7 gL, se puede observar que las cargas aplicadas fueron
relativamente altas, con valores comprendidos entre 2.5-18.4 gDQO.L™".d". Con

cargas por encima de 9 gDQO.L".d", el rendimiento disminuyd por debajo del
80 %.

En cultivo libre, no granular a 35°C y con una concentracion del efluente
entre 3.8-15.94 gDQO.L", Timur y Ozturk (1999) aplicaron cargas volumétricas
entre 0.38-9.43 gDQO.L".d"y los rendimientos de eliminaciéon de la DQO
oscilaron entre 64-85 %. A cargas aplicadas por encima de 4.74 gDQO.L.d? los

rendimientos disminuyeron por debajo de 75 %.
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Agua Residual T (°C) COoA® TRH® Epgo (%)  Ega (%) Referencia
Purines de cerdo 2812 0.4-6.45" 15;10;5;3;1 53-85T - Ng, 1989
25 1.09-5.38" - - 77-92 Dague et al., 1992
35 1.04-6.82"" - - 74-87 Dague et al., 1992
35,2520 0.93-5.37" 6-12 24-79.9 41-71.9  Schmity Dague, 1993
20 0.81-1.22" - 84-93° 46-84  Massé et al., 1996
41-83" Massé et al., 1996
25 0.9-5.5"" 23,6 - 55-61 Zhang et al., 1997
20 0.7-1.2" - 96-85° 27-74 Massé et al., 1997
58-73" Massé et al., 1997
20 25327 - 76° 75 Massé y Droste, 2000
Massé et al., 1997
62" Massé y Droste, 2000
Massé et al., 1997
Sintética (sacarosa + acét.) 35 2.5-18.4" - 35-97 - Kennedy et al., 1991
Sintética (sacarosa) 30 0.29* - 86 - Ratusznei et al., 2000
Sintética (gluc. + AGV) 22 5-6 5,6 60-70 Brito et al., 1997
Sintética (glucosa) 25-34 - - 738 - Suthaker et al., 1991
53T Suthaker et al., 1991
Lodos de depuradora 35 0.8-1.5" 10 90 83-99 Chang et al., 1994
55y357T 2129 10; 15 - 39.1-53.2 Hany Dague, 1997
55 1.1-5.6" 3.3;5;, 10 65-87 65-88 Hur et al., 1999
35 0.8-3.6" 5,10 91.8-934 93.4-954 Huretal, 1999

*Carga organica aplicada, g. L. d™: "en DQO, " en SV, "Tiempo de retencién hidraulico, dias; 'DQO total; “DQO soluble

TablaI-4.  Condiciones de operacién y rendimientos obtenidos en ASBR.
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Agua Residual T (°C) COA TRH Epgo (%) Egq. (%) Referencia
Leche reconstituida (LDD) 35 0.5-50" 2.17-0.54  70-80° - Dague et al., 1992
- 4-12* 2; 1,05 90.3-99.7° - Sung y Dague, 1992
35 2-12* 2;1;05 <90° - Sung y Dague, 1995
55y 35" 6-22" 0.75 90" - Welper et al., 1997
99° - Welper et al., 1997
35 - 2-0.5 92-99° - Dugha y Zhang, 1999
25 - 2-0.5 88-98° - Ndon y Dague, 1997a,b
20 - 2-0.5 82-98° - Ndon y Dague, 1997a,b
15 - 2-0.5 <82° - Ndon y Dague, 1997a,b
Purines de vaca 55y35"  2;3;4" 3;6 - 26-44  Dughaet al., 1997
55y 35" 2-8" 3,6 - 37.1-44.1 Dughay Zhang, 1999
55y 35" 2-8™ 3,6 - 37.1-44.1 Dugba et al., 1999
Lixiviados 35 0.4-9.4 10-1.5 64-85 - Timur y Oztur, 1999
35 0.6-184" 1;0.75,0.5  71-92° - Kennedy y Lentz, 2000
Aguas de matadero 30 - 1.5-0.75 89-95¢ - Morris et al., 1997
30 - 1.5-0.75  85-91F - Morris et al., 1997
30 2.07-4.93 2 95° - Massé y Masse, 2000
90-96" Massé y Masse, 2000
30;25;20  2.75-4.93 - 90" - Massé y Masse, 2001
20 0.4-1.39 - 47-947 - Massé et al., 2001
25 0.4-1.61 - 72-95" - Massé et al., 2001

“Carga organica aplicada, g. L™. d”: 'en DQO, ~en SV, ° Tiempo de retencién hidraulico, dias, 'DQO total;, >DQO soluble
FBiomasa flocular;, © Biomasa granular

Tabla I-5.

Condiciones de operacién y rendimientos obtenidos en ASBR.
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I-3.3.42. Carga organica especifica

La carga organica especifica (COE) o carga masica aplicada (CMA) es
un parametro de operacion ampliamente utilizado en los procesos anaerobios
discontinuos con cultivo mixtos en suspensiéon. También es utilizado como forma
de expresar la disponibilidad de substrato por parte de la biomasa (S./X,) como ya
fue comentado en el apartado I-3.3.3.1..

Asi por ejemplo, Reyes IIl y Dague (1995) estudiaron el arranque de
reactores anaerobios discontinuos con distintas relaciones S,/X,, expresa como
COE (gDQO.gSSV™'.d"). Estas se encontraban en un rango de entre 0.09 y
1.33 gDQO.gSSV'.d". El arranque mas rapido y estable, fruto de una mayor
retencién de biomasa, se obtuvo cuando se aplicaron bajas CMAs. Los mejores
resultados se consiguieron utilizando una CMA de 0.5 gDQO.gSSV'.d"". Cuando
las CMAs superaron el valor de 0.5, el rendimiento de eliminacién de la DQO
disminuy6, debido a la pérdida de lodos a la salida del efluente, provocada por la

gran produccién de biogas.

Ndon y Dague (1997a) hablaron de un rango recomendado, dentro del
cual se podia optimizar el desarrollo del proceso. Estos valores recomendados se
encontraban entre 0.1y 1 gDQO.gSSV'.d1

Kennedy et al. (1991) mostraron que la carga organica especifica, basada
en el tiempo de llenado o alimentaci6n, era un parametro de disefio critico en los
SBR anaerobios. Obtuvieron buenos resultados con una carga masica de
1gDQO.gSSV"'.d” para la alimentacién (efluente sintético sacarosa y acido
acético), la temperatura, la estrategia de operacion y la configuracion del reactor
que utilizaron en su estudio. Enfatizaron que este valor de la CMA es especifico de
las condiciones de este estudio y que podian cambiar en condiciones diferentes. La
COE optima aplicada al sistema fue de 0.85 gDQO.gSSV'.d! y la mas elevada
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fue de 1gDQO.gSSV'.d”, a partir de la cual el rendimiento de depuracion

disminuyo.

En un estudio sobre los efectos de la temperatura sobre la CMA para
varias concentraciones de substrato (leche reconstituida, LDD) y varios TRH,
Ndon y Dague (1994, 1997b) mostraron que habia una influencia directa de
manera que la CMA aumentaba con la disminucion de la temperatura. Para TRH
elevados la COE se mantuvo en torno a 0.1 gDQO.gSSV™.d”, alcanzando un valor
maximo de 0.3 gDQO.gSSV.d" a TRH mas cortos.

Con relacion al problema que planteaba la alta produccion de biogas
cuando se trabajaba a altas cargas especificas, Herum y Dague (1993) aplicaron
vacio en la cabeza del reactor (zona no ocupada por el liquido) durante 15 minutos
al mismo tiempo que se agitaba lentamente, justo antes de la etapa de decantacion.
Esto provocaba la degasificacion del medio facilitando la sedimentacion de los

lodos. Las COEs fueron menores de 0.3 gDQO.gSSV'.d.

Timur y Oztur (Timur y Oztur, 1997, 1999) observaron en un ASBR
tratando lixiviados que la velocidad volumétrica de produccion de metano
aumentaba linealmente con la carga masica aplicada. Ademas, mostraron que las
variaciones en el rendimiento de eliminacion de la DQO a la misma carga organica
aplicada y la disminucion de la produccion de metano, podrian ser debidas a las
variaciones en la concentracion de solidos en el reactor. En este caso, las cargas

especificas variaron entre 0.17-1.85 gDQO.gSSV1.d™.
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I-3.4. Modelizacién de los procesos anaerobios discontinuos

Debido a la simplicidad de instrumentacion y la facilidad de operacion,
los procesos anaerobios discontinuos pueden ser empleados para elucidar aspectos
basicos sobre el procesos de la digestion anaerobia (Zaiat et al., 2001). El mejor
conocimiento de las cinéticas de reaccion podria permitir obtener las condiciones

optimas de funcionamiento y facilitar en gran medida el control de los mismos.

Fernandes y sus colaboradores (Fernandes et al., 1993), desarrollaron un
modelo dinamico que describia la degradacion del substrato en un ASBR basado
en los resultados obtenidos por Kennedy er al. (1991). Asumieron que: a) la
degradacion del substrato tenia lugar sélo en las fases de alimentacion y reaccion,
siendo despreciable el substrato que podia ser consumido en las fases de
decantacién, vaciado y en la fase de reposo; b) el reactor estaba mezclado de
forma homogénea durante las fases de alimentacién y reaccion; c) el aumento en la
concentracion de biomasa en un ciclo era insignificante si es comparada con la
cantidad total de biomasa del reactor y d) el pH del reactor estaba controlado en un
rango 6ptimo, por lo que no se espera inhibicion por pH. El modelo fue creado
utilizando un modelo tipo Haldane y un modelo de inhibicién no competitiva.
Observaron que tales funciones de inhibicién podrian predecir el desarrollo del
proceso. La concentracién de substrato del influente y el pH fueron los parametros

mas sensibles en el modelo.

Un modelo dindmico para la digestion de purines de cerdo en un digestor
anaerobio psicrofilo (PAD) en SBR fue desarrollado y validado por Massé y
Droste (Massé y Droste, 1997). Con este modelo intentaban ampliar el
conocimiento que existia, hasta el momento, sobre los procesos anaerobios
psicrofilos: predecir los pasos de velocidad limitante durante las fases de
alimentacion y reaccion, reducir el niimero de experiencias y optimizar el disefio y

la estrategia de control de los bioreactores. Utilizaron una modelo de cinética de
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primer orden para la hidrdlisis de las particulas y las cinéticas de eliminacion de
substrato fueron desarrollados usando el modelo cinético de Monod. El modelo fue
valido para predecir la acumulacion de AGVs, de DQO soluble y las velocidades
de produccion de metano en el reactor. También condujo a ampliar conocimientos
sobre la interaccion dinamica entre los microorganismos formadores de 4cidos y
metano y la respuesta de los microorganismos a las diferentes estrategias de

operacion.

Bagley y Brodkord (Bagley y Brodkorb, 1999), propusieron un modelo
mas complejo y detallado para reactores anaerobios discontinuos. Fue desarrollado
y validado para un ASBR tratando glucosa como fuente de carbono. Permitia
predecir la concentracion de substrato inicial, la presion parcial de hidrogeno y la

concentracion de AGVs (acetato, propionato, butirato y lactato) para un ciclo.

El comportamiento de un reactor anaerobio discontinuo de fases de
temperatura tratando purines de vaca fue simulado por Dugba er al. (1999).
Utilizaron un modelo doble-substrato, éstos fueron los compuestos organicos
solubles y los acidos grasos volatiles. El modelo empleaba ecuaciones
desarrolladas para predecir la variacién entre la concentracion de biomasa,
bacterias acetogénicas y metanogénicas, y sus susbstratos. Las ecuaciones
utilizadas seguia la cinética de Monod tanto para el crecimiento bacteriano como
para el consumo de substrato. Los datos a partir de los cuales se desarrolld este
modelo fueron los resultados obtenidos por Dugba y Zhang (1999). Los autores
concluyeron que el modelo preveia eficazmente el comportamiento de un ASBR
de fases de temperatura (TPASBR) y podia ser utilizado para el disefio de los

MSmMos.

En 2000, Massé y Droste, también para el tratamiento de purines de
cerdo en ASBR, desarrollaron otro modelo algo mas complejo. El modelo

simulaba las interacciones entre las fases bioldgica, liquida y gaseosa. Incluia
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cinco pasos de la digestion anaerobia y seis poblaciones bacterianas, entre ellas
dos poblaciones de la acetoclasticas. El modelo fue simulado con éxito para la
mayoria de parametros: DQO soluble, 4cidos acético y propionico y la produccién

de metano.

I-3.5. Control y automatizacion de procesos anaerobios discontinuos

Los reactores anaerobios discontinuos necesitan estar provistos de
bombas y sensores controlados y coordinados cuidadosamente de forma
secuencial. La temporizacion de las fases de un ciclo de tratamiento y la frecuencia
de los mismos, se pueden llevar a cabo utilizando programadores eléctricos,
autdématas programables o sistemas de control mas complejos, los denominados

sistemas de control-accion.

Los estudios llevados a cabo sobre la automatizacion en ASBR son muy
escasos. S6lo algunos autores citan haberlos utilizado. Incluso, podemos encontrar

autores que realizaron los ciclos de operacion del reactor de forma manual
(Suthaker ef al., 1991).

En su mayoria, los estudios han sido llevados a cabo con sistemas de
control no correctivos, donde los ciclos tenian una duracion fija y determinada
como condicion de operacion desde el principio al final de la experiencia. Estos
sistemas fueron empleados para hacer funcionar las bombas de alimentacion y
vaciado del reactor, recirculacion del efluente o del biogas para promover la
agitacion, etc,...y asegurar que parametros importantes como el pH, la temperatura
o la presion, se mantengan dentro de las condiciones de operacion establecidas. Ng
(1989), por ejemplo, empleé un microprocesador controlador, mostré6 que su
sistema era capaz de controlar eficazmente el modo de operacion elegido pero no
lo describié con detalle. Kennedy ef al. (1991), también mencionaron haber

utilizado un sistema de valvulas y un controlador para permitir la salida o entrada
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de biogas en el reactor dependiendo de la fase del ciclo, asi como la recirculacion

del efluente y las bombas de alimentacion y descarga del reactor.

La utilizacion de sistemas de control mas eficaces, ayudarian a conseguir
las condiciones de operacion que hagan maximas las velocidades de consumo de
substrato, minimizando al mismo tiempo los costes de construccion y operacion de
los mismos. No obstante, parece ser que este tipo de sistemas no han sido aun

aplicados de forma intensiva. Pocos trabajos han sido publicados.

Dugba y Zhang (1996), se sirvieron de un software de adquisicion de
datos e intentaron desarrollar un sistema viable, un algoritmo de control, que
permitiera determinar la respuesta de los microorganismos a los cambios en los
parametros de su entorno. El sistema de control fue descrito pero los datos
resultantes no fueron publicados. Este mismo sistema fue empleado mas tarde por
los mismos autores (Dugba y Zhang, 1999) para el tratamiento de purines de vaca

en un reactor discontinuo de fases de temperatura (TPASBR).

I-3.6. Reactores anaerobios discontinuos con células fijadas a un soporte

inerte

La utilizacion de un soporte inerte en reactores anaerobios discontinuos
puede potencialmente eliminar el fenémeno de granulacion, pero no por ello debe
ser descartado ya que ademas de las ventajas que representa la operacion por
ciclos, el sequencing batch biofilm reactor anaerobio (ASBBR) ofrece las ventajas
asociadas a los sistemas de crecimiento fijo. Estas incluyen: la mejora del
tratamiento de compuestos organicos presentes en baja concentracion, la retencion
de un gran namero de organismos de crecimiento lento y/o de organismos con
pobre capacidad de sedimentacion y la disminucion o eliminacion del tiempo
necesario para la decantaciéon dando como resultando una disminucién del tiempo

total del ciclo.
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Hirl e Irvine (1996) usaron un ASBBR a escala de laboratorio para
promover la decloracion del percloroetileno (PCE) a etileno. El reactor empleado
era un filtro anaerobio de flujo ascendente y el soporte utilizado gravilla lavada
con 4acido. Cada ciclo estaba compuesto solo de tres fases: llenado, reaccién y
vaciado, eliminando por completo la fase de decantacién. Menos de 15 minutos
fueron empleados para la realizacion de la alimentacion y la salida del efluente
tratado, por lo que el tiempo restante de cada ciclo fue para la fase de reaccion.
Los resultados fueron satisfactorios, el reactor pudo enriquecerse con un cultivo
mixto de metandgenas capaces de declorar el PCE a etileno usando el acetato

como donador de electrones.

Ratusznei y colaboradores (2000), propusieron una nueva configuracion
de reactor anaerobio discontinuo de mezcla homogénea en el cual las células
estaban inmovilizadas o fijadas a un soporte inerte. El soporte elegido, en este
caso, fue la espuma de poliuretano. El reactor era de forma cilindrica y en su
interior habia una estructura donde se encontraba el soporte y en consecuencia las
células inmovilizadas. El sistema operé durante 36 dias consecutivos (108 ciclos
de 8 horas) tratando un efluente sintético de baja concentracion a base de sacarosa.-
Sélo requerian 6 minutos para realizar la descarga y la alimentacién del reactor,
eliminando por completo la fase de decantacion. Como continuacion de dicho
trabajo, Ratusznei y colaboradores (Ratusznei et al, 2001), estudiaron la
influencia de la velocidad de agitacion sobre la eficiencia del sistema y
establecieron una correlacién empirica con el perfil de degradacion de la materia
organica durante el "batch" o fase de reaccion. Un incremento de la velocidad de
agitacion permitia una mejora de la transferencia de masa y, en consecuencia, un
incremento de los parametros cinéticos. La duracion de los ciclos de tratamiento se

redujo de 8 a aproximadamente 3 horas.
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I-4. CONCLUSIONES Y PERSPECTIVAS

La investigacion y el desarrollo de los procesos anaerobios discontinuos
es relativamente reciente y los resultados que se encuentran en la literatura pueden

considerarse indicativos mas que concluyentes.

Es una tecnologia en pleno desarrollo y aunque poseen ventajas
potenciales para su aplicacion industrial, carecen de técnicas de operacién bien
definidas y establecidas. Podemos encontrar atn problemas, no completamente
resueltos, que pueden afectar al rendimiento del proceso, como son: la existencia
de zonas muertas, los largos periodos de arranque y tiempos de decantacion, la
pérdida de biomasa, la agitacién, la inhibicién por sobrecarga y el

desconocimiento de la estrategia de alimentaciéon mas adecuada.

Para resolver dichos problemas, la investigacion debe estar orientada no
sOlo hacia los aspectos tecnologicos, sino también hacia los aspectos
fundamentales de la operacion en ASBRs, tales como: la carga organica a aplicar,
volumétrica y especifica, transferencia de masa, cinética e hidrodinamica del
proceso, con el fin de optimizar las condiciones y parametros de operacion, poder

realizar un correcto disefio de los mismos y transmitirlo a escala industrial.

Con el fin de ampliar conocimientos y facilitar la aplicacién a escala
industrial de los reactores anaerobios discontinuos para el tratamiento de aguas
residuales industriales, en este trabajo se han estudiado dos areas principales de
investigacion. En primer lugar, la optimizacién de los parametros de operacién (de
reactores secuenciales con cultivo en suspension) mediante la utilizacién de un
sistema de control automatico eficaz. El objetivo fue, no sélo facilitar el manejo de
la planta de tratamiento y disminuir la intervencién de personal de operacién, sino
también, de poder controlar el reactor frente a variaciones de carga contaminante

y/o la capacidad de eliminacion biolégica del sistema. En segundo lugar, se
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desarrollé un sistema que contenia células fijadas a un soporte inerte movil (lecho
fluidizado). Con este sistema se intentd conseguir la retencion de biomasa de
crecimiento lento y de baja capacidad de sedimentacion, alcanzar cargas organicas
mas elevadas, aumentar la estabilidad del proceso, obtener velocidades de
eliminacion especifica superiores que en sistemas con cultivo en suspension y

disminuir considerablemente el tiempo necesario para la decantacion.
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Materiales y métodos

I-1. EFLUENTES ESTUDIADOS

Durante la realizacion de este trabajo los reactores fueron alimentados
con distintos tipos de aguas residuales de origen agroalimentario, con contenido
variable en materia organica (aguas residuales de matadero, de industria lactea,
efluente vinicola, vinazas de destileria, mosto de uva y vinazas de cafia de aziicar y
de melazas). Todos ellos a excepcion del efluente de lecheria fueron efluentes
reales recogidos directamente en el lugar de produccién. La composicion de los

efluentes sera precisada en la presentacion de los resultados.

El efluente de industria lactea fue preparado por dilucion a partir de leche
pasteurizada desnatada. La cantidad de materia organica, en demanda quimica de
oxigeno (DQO) de la misma era de 100 gDQO.L™, preparandose una dilucién 1:5
(leche:agua), hasta conseguir una solucién de 20 gDQO.L™*. La solucién no fue

complementada en nitrégeno, fosforo o nutrientes.

Las aguas relacionadas con la produccion de vino, efluente vinicola,
vinazas de vino, mosto y las vinazas de cafia de azlicar, fueron complementadas
con nitrogeno, fosforo, nutrientes y oligoelementos. La complementacién en
nitrogeno y fosforo, fue siempre realizada en exceso siguiendo la relacion 100:5:1
(DBO/N/P). La cantidad de elementos nutritivos afiadidos al efluente por gramo de
DQO se muestra en la tabla II-1.
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Compuestos afiadidos (por gramo de DQQO) | Solucién mineral (para un litro)
NH,C1 segun relacion | FeCl;:6H,0 500 mg
NH:H,PO, segun relacion | H;BO; 50 mg
MgS0,7H,0 10 mg CuSO,5H,0 100 mg
Peptona 4 mg Nal 10 mg
Extracto de levadura 4 mg MnCl,4H,0 40 mg
Solucion mineral 0,48 mL Na,Mo0,5H,0 20 mg

ZnS0O,7H,0 40 mg
CoCl,6H,0 50 mg

Tabla II-1. Composicion del medio nutritivo.

1I-2. DESCRIPCION DE LOS REACTORES BIOLOGICOS Y DISPOSITIVO

EXPERIMENTAL

Varios reactores completamente mezclados o de mezcla homogénea y un
reactor de lecho fluidizado fueron utilizados, todos de funcionamiento secuencial,
dependiendo del estudio realizado y de los criterios elegidos para su
automatizacion. Los reactores de mezcla homogénea se dividen en dos grupos
dependiendo de si la duracion de los ciclos de tratamiento estaba predeterminada
(ciclos de duracion fija) o controlada (ciclos de duracion variable). En el sistema
de lecho fluidizado la duracion de los ciclos fue controlada durante todo la

experiencia.

HO-2.1. Reactores de mezcla homogénea con duracion de ciclo

predeterminada.

La duracion de los ciclos de tratamiento fue el criterio elegido para la
automatizacion de estos sistemas, fue fijada al principio y se mantuvo constante
durante toda la experiencia. Para poder aumentar la carga organica aplicada al

reactor se aumentaba el volumen de alimentacion al principio del ciclo.
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II-2.1.1. Reactor alimentado con aguas de matadero a 35°C

La unidad experimental se componia de un reactor cilindrico de doble
camisa de 0.185 m de diametro y 0.35 m de longitud, con una capacidad total de
5L (figura 1I-1). Para el mantenimiento de la temperatura, se utilizO un bafio
termostatizado que calentaba y al mismo tiempo hacian circular agua alrededor del

reactor (doble camisa) a 35°C.

Tanto la alimentacion del reactor como el vaciado del mismo se llevaban
a cabo mediante bombas peristalticas (MASTERFLEX). Ambas se encontraban
asociadas a programadores eléctricos asi como un sistema de agitacion magnética,
a nivel del reactor, permitiéndonos fijar el nimero de ciclos realizados por diay la
duracién de todas las fases de cada uno de ellos (alimentacion, reaccion,
decantacion y vaciado). La medida de la cantidad de biogas producido por ciclo

y/o por dia se realizo mediante un contador volumétrico de aguja SCHLUMBERGER.

1I-2.1.2. Reactor alimentado con efluente lacteo a 35°C

La unidad experimental era basicamente la misma de la figura 1I-1 a
diferencia de que en lugar de un contador de aguja para la medida del volumen de
biogas producido, se utilizo un caudalimetro masico AALBORG. La medida del
caudal de biogas fue realizada en linea (on-line), registrandose en un ordenador y

permitiendo la visualizacion de las curvas correspondientes en cada ciclo.

La supervision del sistema en el ordenador se llevo a cabo por medio del
software Control-BUFFER desarrollado por el LBE (Laboratoire de Biotechnologie
de I'Environnement) (Steyer et al., 1997). Este programa permite regular los
parametros de adquisicion (calibracién de entradas-salidas, periodo de adquisicion,
alarmas,...), de visualizar el proceso asi como las alarmas en forma de un esquema

sinoptico y observar la evolucion de los principales parametros a lo largo del
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tiempo en forma de curvas. Este programa puede también integrar, de manera

opcional, los algoritmos para el funcionamiento automatizado del reactor

(Apartado 11-2.2.)
Bomba de e -
vaciado ;777

Programador
Eléctrico

%
;

Bomba de
alimentacion)

v

Salida

Contador
de biogas

5

A limentacio

SNOCSO -

O o

Agitador magnético

Frigorifico 4°C

35°C

Bafio termostatizado

Figura II-1. Esquema del ASBR alimentado con efluente de matadero.
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1I-2.1.3. Reactor alimentado con efluente vinicola a 20°C

El dispositivo experimental era muy similar al de la figura II-1. Estaba
compuesto de un reactor cilindrico de doble camisa de 0.185 m de diametro y
0.50 m de longitud, con una capacidad total de 10 L. El volumen de trabajo fue de
8 L, el bafio termostatizado mantenia la temperatura del reactor a 20°C y una
sonda de pH, introducida en el sistema, realizaba medidas en linea del pH en el

reactor.

La supervision del sistema se realizd mediante Control-BUFFER y la
duracién de los ciclos de tratamiento y las distintas fases que lo componen, fueron

fijadas utilizando un autémata, en lugar de programadores eléctricos.

I-2.2. Reactores de mezcla homogénea con duracién de ciclo controlada

En este caso, la duracion de los ciclos no era fija sino que por el contrario
era variable y dependiente de la cinética intrinseca de consumo de substrato por la
biomasa del sistema. El criterio aplicado para la automatizacion del proceso estaba
formado por un conjunto de tres requisitos (que responden a una sefial todo o nada,
u on-off, accionando el automata): duracién minima de los ciclos de tratamiento
realizados (en horas), un pH limite y de seguridad por debajo del cual no realiza un
nuevo ciclo y un valor de caudal de biogas (mL.min™) por debajo del cual se

considera finalizado el ciclo y se comienza el siguiente.

Las aguas residuales tratadas en este reactor procedian de la industnia
lactea, vinicola, de la produccién de mosto de uva y de la destilacion del jugo de

cafia de aziicar y de melazas. El reactor fue operado a 35°C.

En el tratamiento de todos estos efluentes la unidad experimental

(figura II-2) fue la misma. Se trata del mismo reactor cilindrico, de capacidad 5 L,
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que ya hemos descrito anteriormente. El sistema se completé con una sonda de pH
y con una bomba peristaltica MASTERFLEX para la adicion de sosa en el caso en el

pH del reactor disminuyera por debajo del valor 6ptimo deseado.

;711 CONTROL

-
f ~
7 ~
! ™ -
K4 T~ o
.’ 1 s
;7100 e/ 3 !
A K — N \
’ ;7 ’ he A}
—l ! rd ‘\ K -~
Bombade - ' )

\
Punto dé

A S
; d . Ml de sosa Y oo
Lo |muesgréo \ o
i SSEM Q Punto de 1
Boriba de | 1 muestreo
aliméntacion \ del biogas
A}

¥

Salida fD \ “ ‘
Caudalimetro
i Frigorifico 4°C
imentacioh
O = Bafio termostatizado
Agitador magnético

Figura I1-2. Esquema del reactor automatizado segin el caudal de biogas

producido
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II-2.3. Lecho fluidizado ascendente

El reactor estaba compuesto por una columna de PVC (plexiglas) de
0.085 m de diametro y 1 m de longitud, representando un volumen util trabajo de
5 L. El volumen ocupado por la fase liquida fue de 4.25 L. La cantidad introducida
de fase solida, material de soporte, fue de 1.5 L, lo que suponia, teniendo en cuenta
la porosidad del lecho (g) un volumen de 0.75 L. Para mantener la temperatura, el
reactor estaba provisto de una doble envoltura por la circulaba agua calentada por

un bafio termostatizado a 35°C (figura II-3).

El sistema estaba provisto de dos bombas peristalticas MASTERFLEX para
lg realizaci6n de la alimentacion y el vaciado del reactor. La fluidizacion del
soporte se llevo a cabo mediante una tercera bomba que recirculaba el liquido en
sentido ascendente, durante la fase de reaccion del ciclo de tratamiento. La
velocidad de fluidizacion necesaria para expandir el lecho fue igual 22,3 mh™. La
alimentacion se realizaba por medio de la bomba desde una botella en el interior
de un frigorifico a 4°C, homogéneamente mezclada con la ayuda de un agitador

magnético.

El resto del equipo se componia de una sonda de pH, conectada al tubo
de la recirculacion y un caudalimetro masico AALBORG para la medida del caudal

de biogas producido, tal y como hemos descrito antes.

La automatizacion de la unidad se realizo de igual forma que en el ultimo

sistema descrito (apartado 11-2.2.)

El soporte utilizado fue la puzolana, roca volcanica proveniente de una
cantera (Puy-de-Dome, Francia). Antes de introducirla en el reactor fue lavada y

tamizada para seleccionar el tamafio de particula deseado, dentro del intervalo de
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280-400 um. La puzolana utilizada tiene una densidad real media de 1,988 kg.m™

y una superficie muy accidentada y rugosa, propicia para la adhesion bacteriana.

Salida de biogas

Bomba L T .
Fat Caudalimetro

de recireulacién
¥ pHmetro

Bomba
PRPHEIETS o

Bomba e
% Caudalimetro 4 vaciado
Bomba

de sosa P

Bafio termostatizado

Figura II-3. Esquema del funcionamiento ASBBR
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II-2.4. Sensores y adquisicion de datos

Los sensores utilizados fueron dos: una sonda de pH y un caudalimetro
masico para la medida del caudal de biogas producido por el reactor. Ambos
sensores liberan sefiales analogicas 4-20 mV que son convertidas en sefial digital
por medio de un transformador analdgico-digital (TES Leroy Automatique
Industrielle) y la comunicacion con el ordenador se realiza por el puerto RS232

(protocolo de transmision).

El software Control-BUFFER (programa de supervision) registra los datos
récibidos y los trata, permitiendo el trazado de la curvas de ambos parametros, pH

y caudal de gas.

El algoritmo retenido e integrado en el programa de supervision (Figura
II-4) determina el momento de puesta en marcha del automata y consecuente inicio
de un nuevo ciclo de tratamiento. El accionamiento del autdomata se hace desde el
ordenador al transformador digital-analogico a través del puerto RS232 y el
autémata se activa por una sefial 16gica (impulsion eléctrica del tipo todo o nada, 0
6 5 Volts).

II-2.5. Caudalimetro masico

Se encuentra colocado a la salida del reactor conectado al mismo por un
tubo. Entre éste y el sistema se coloca una botella, como seguridad en el caso de

desbordamiento.

En continuo, el flujo de gas generado entra en el caudalimetro a través de
un conducto calibrado. Una pequefia parte de éste es desviada a un capilar detector
y el resto continua por el conducto principal. Los caudales medidos en capilar son

directamente proporcionales al caudal total, la geometria de ambos tubos asegura
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un flyjo laminar. En el interior hay dos bobinas que aportan un flujo de calor
constante hacia el gas que pasa y las dos ofrecen la misma resistencia a una
temperatura dada. Cuando el gas atraviesa el tubo detector, el flujo de calor es
arrastrado. El diferencial de resistencia depende de la temperatura detectada y
compensada por un circuito de control electronico. Por ultimo, 1a energia necesaria
para restaurar el equilibrio de resistencia al arrastre, es linealmente proporcional al

caudal instantaneo del flujo que pasa.

En funcién de la cantidad de calor transportada por el gas se genera una

sefial de salida e indica los caudales basados en 1a masa molecular.

El rango de caudal de gas que es capaz de detectar este caudalimetro es
variable. En este trabajo se han utilizado tres rangos diferentes: 0-10 mL.min"", 0-
20 mL.min™y 0-50 mL.min".
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TRANSFORMADOR
N . AD
Sefial analogica (Anlégica/digital) PuertoRS232
Visalizcicn
Seital digital :
D/A \
(Digital/analogica) N
OO c:\\
a Q Bomba de alimentacion
AUTOMATA >
Q Bomba de recirculacion
| a Q Bomba de vaciado

ACCIONAMIENTO DEL AUTOMATA
1.-Tiempo minimo entre dos ciclos (horas):

2.-pH de seguridad (si el pH es inferior al valor no realizar el
ciclo):

3.-Inicio del ciclo cuando la medida del caudal de gas sea inferior
a (mL/min):

Figura II-4. Sistema de adquisicion de datos y automatizacion.
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11-3. DESCRIPCION DE LOS METODOS ANALITICOS

Se han realizado analisis tanto de las muestras brutas como de los
compuestos solubles de las mismas. Para la determinacion analitica de los
compuestos solubles las muestras fueron previamente centrifugadas (20.000 r.p.m.

durante 15 min).
II-3.1. Demanda Quimica de Oxigeno (DQO)

Representa la cantidad de oxigeno necesaria para oxidar por via quimica
la totalidad de la materia organica presente en la muestra. La medicién se realizé

por dos métodos basados en la oxidacién con dicromato potasico.

Método AFNOR T90-101 (a reflujo abierto)

La materia organica es oxidada con un exceso de dicromato potasico en
un medio acido (H2SO,), en presencia de sulfato de plata (catalizador) y de sulfuro
de mercurio (evita las posibles interferencias por cloruros) calentada a 150°C
durante 120 min. La DQO se determina por la medicion del dicromato en exceso
con ayuda de una solucion titulada de sulfato de hierro y amonio (sal de Méhr,

0.25 N) en presencia de algunas gotas de ferroina (indicador de oxidoreduccion).

Método colorimétrico (reflujo cerrado)

Se utilizan tubos ya preparados al uso, comercializados por HACH. En
este procedimiento, se introducen 2 mL de muestra bruta o diluida en cada tubo y
se calientan a 150°C durante 2 horas, en un reactor HACH, con un oxidante fuerte,
dicromato potasico. Los compuestos organicos oxidables reaccionan, reduciendo
el ion dicromato a ion crémico verde (Cr''). La determinacion resulta de una

medida directa de la cantidad de ion Cr** producido. Los tubos contienen también

-70 -



Materiales y métodos

iones de plata y de mercurio. La plata interviene como catalizador y el mercurio

evita las posibles interferencias generadas por los cloruros.

La lectura se realiza, tras enfriar los tubos, en un espectrofotometro
especial para este tipo de medidas (HACH DR/2010, programa 435, para un rango
de concentracion de 0-1.500 mg.L"! y 620 nm de longitud de onda), dandonos

directamente la concentracion de materia organica de las muestras.

En ambos casos los resultados se expresan en mg de O, necesarios para

oxidar un litro de muestra (mg.L™).

I1I-3.2. Carbono Organice Total (COT) y carbono total (CT)

El carbono soluble ha sido medido con un analizador DOHRMANN DC-80.
La técnica consiste en una oxidacion U.V. a baja temperatura en un medio
fuertemente oxidante (persulfato de potasio saturado en oxigeno). El aparato
previamente calibrado nos da un valor expresado en mg de carbono por litro de

muestra (mg.L™).

Para la medicion del CT, la muestra se inyecta directamente en el
aparato, diluyéndola tanto como sea necesario con agua destilada con el fin de
alcanzar el rango de medida. La medicién del COT necesita una decarboxilacion
previa, por lo que la muestra se diluye 1:2 con acido ortofosforico al 10 % y se
burbujea con oxigeno durante 5 min. La acidificacion permite convertir las
especies carbonadas en CO, que el burbujeo elimina. Cuando las dos medidas se
realizan de una misma muestra, se puede calcular el carbono inorganico (CI) por

diferencia.

COT=CT-CI
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II-3.5. Alcalinidad Total

Considerada generalmente como la medida de la concentracion de
carbonatos, bicarbonatos e hidroxidos presentes en la muestra, también puede

nclutr boratos, fosfatos y otras bases presentes.

La alcalinidad ha sido analizada mediante la valoracion con un acido
fuerte (HC1 0,1 N), determinando el volumen necesario de acido para llevar el pH
de la muestra hasta un valor de 4,3. La medida se realiza con la ayuda de un pH-
metro y los resultados son expresados como gL' de CaCOs, aplicando la siguiente
formula:

V,; xXN x1000
\Z

AT=

siendo;
V1: volumen de 4cido consumido.
Vs: Volumen de muestra utilizado.

N: Normalidad de 1a solucién de acido.

II-3.3 Acidos Grases Volatiles

Segin las reacciones metabolicas de los procesos anaerobios, la
acumulacién de acidos grasos volatiles en el digestor es sintoma inequivoco de
desestabilizacion causada por un desacople en las cinéticas de las reacciones de

produccién y eliminacién de los mismos.

Los 4cidos grasos volatiles determinados son el 4acido acético,
propidnico, butirico, isobutirico, valérico e isovalérico. El analisis se realiza por
cromatografia gaseosa con un aparato CHROMPACK C 9000 acoplado a un detector
de ionizacion de llama y a un integrador Shimadzu CR 3A. Los distintos acidos

son separados por adsorcion en una columna capilar Econocap FFAP, cuyas
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medidas son 18 metros de longitud y 0,53 mm de diametro. Las condiciones de

operacion utilizadas eran la siguientes:

- Temperatura del horno: de 80 a 120°C con un gradiente de 10°C/mn.
- Temperatura de inyeccion: 250°C

- Temperatura del detector: 275°C

- QGas portador (N3): 335 kPa

- Presion de aire: 140 kPa

- Presion de Hy: 150 kPa

Todas las medidas se realizaron con un patron interno compuesto por
acido etil-2-butirico en una solucién al 5 % de acido fosforico. El aparato fue
calibrado a cada uso con una solucion patrén que contenia los seis acidos grasos y

el patron interno en una proporcion 1:1.
II-3.4. Nitrégeno Total Kjedahl (NTK)

Este método permite medir el nitrégeno organico (proteinas, péptidos,
urea...) y amoniacal, sin tener en cuenta el nitrogeno de los nitritos y los nitratos.

El aparato utilizado es un BUCHI 316.

El nitrogeno en primer lugar es mineralizado en caliente en medio acido
(H,SO, + Catalizador de Kjedahl) transformandose en sulfato de amonio. Después
de la alcalinizacion con sosa (al 30 %), el amonio es destilado durante 6 minutos y
recogido en una solucion éacida (4cido borico saturado). Posteriormente se realiza
la medida por titulacion con HC1 (0.02 N) en presencia de un indicador de rojo de

mettlo y verde bromocresol.
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1-3.6. Solidos Totales y Solidos Volatiles

Esta medida tiene como objetivo determinar el contenido en materia seca
y materia organica (volatil a 550°C) de una muestra, representando ésta Gltima una

medida de la concentracion en biomasa.

Estos fueron determinados so6lo en el caso del SBR anaerobio alimentado
con efluente de lecheria. Los ST se calcularon a partir de la pérdida de peso a
105°C durante las 24 horas de un volumen conocido V de muestra. Los STV se
determinaron tras la calcinacion de la misma en un horno a 550°C, hasta peso
constante (aproximadamente dos horas). El resultado se obtiene a partir de la

formula siguiente:

P—P 000 SV = Pz\“/Ps-looo

siendo:

ST: Sélidos totales (g.L ™).

SV: Sélidos volatiles (g.L).

P;: Tara de la capsula vacia (g).

P,: Peso de capsula + muestra tras 24 h a 105°C.
P5: Peso de capsula + muestra tras 2 h a 550°C.
V: Volumen de muestra (L).

II-3.7. Sélides en Suspension Totales y Solidos en Suspension Volatiles

Se realizaron medidas de los solidos en suspension totales (SST) y los
sélidos en suspension volatiles (SSV) tanto en la fase liquida, a la salida del
reactor y del interior del mismo, como del material de soporte colonizado, en el
ASBBR.
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En la fase liquida

Todas las muestras fueron previamente centrifugadas a 20.000 r.p.m.
durante 15 min. El sobrenadante se desechd y el pelet se resuspendidé en agua
destilada. A partir de este Gltimo se realizo el analisis en las mismas condiciones
descritas para los ST y SV, obteniendo asi los SST y los SSV. Los resultados

fueron expresados en g L.

Adheridos al soporte

Para la determinacion de la materia volatil adherida al soporte, las
muestras son previamente lavadas con agua destilada con el fin de eliminar las
materias séOlidas intersticiales o materias volatiles en suspension que no forma
parte de la biomasa adherida. El procedimiento es analogo al realizado en el
apartado II-3.7., teniendo en cuenta, en este caso, el volumen de la muestra en
reposo (mgSBV.mLsoporte™):

_P.-P:
Y

SVF

El soporte sin colonizar puede sufrir una pérdida de masa cuando se
calcina a 550°C. Por lo que es necesario introducir una correccion en la que se
tenga en cuenta esta pérdida. Para determinarla se toma un masa conocida de
soporte (P';) que se calcina a 550°C durante dos horas y se realiza el mismo
calculo que para el soporte colonizado con respecto al volumen de la muestra en
reposo (P5). La aplicacién de dicho factor de correccién nos permite conocer la
cantidad real de solidos volatiles adheridos al soporte que representan la biomasa
(mgSBV.mLsoporte™):

SVF = P.—P. P.-P.
\" \%
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I1I-3.8. Determinacion de la produccién de biogas

La produccion de biogas es un parametro indicativo de la
biodegradabilidad del efluente problema, los gases producidos son el producto
final del metabolismo de las bacterias anaerobias (via catabolismo). Ademas, el
analisis de su composicion, sobre todo del metano y el didxido de carbono, nos
proporciona una medida indirecta de la actividad de las bacterias metanogénicas y

de la evolucion de la alcalinidad (equilibrio carbénico).

Medida de la composicidon de biogas

La medida de la produccion de gas se realizd por cromatografia en fase
gaseosa inyectando 1mL de gas tomado directamente de la salida del reactor. El
aparato utilizado es un SHIMADZU GC 8A equipado de un detector catarométrico y
asociado a un integrador Shimadzu CR 3A. El horno estaba equipado de dos
columnas: una precolumna de 0.5 m de longitud rellena de gel de silice para
separar el CO; del resto de componentes y de una columna de 2 m de longitud que
separa gracias a un tamiz molecular los otros gases: Hp, O, N, CHi La

condiciones de operacion fueron:

-Gas vector: argon a 300 kPa (3 bar).
-Temperatura del horno: 35°C.
-Temperatura del detector: 100°C.

La calibracion del aparato se realiza mediante un patrén de concentracion
conocida de CO,, H,, O,, N, y CHs. Los resultados se expresan en porcentaje
/v).
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Medida del volumen de biogas

El volumen de gas fue determinado en la primera experiencia realizada,
ASBR alimentado con aguas de matadero, por un contador volumétrico de aguja
SCHLUMBERGER. A la salida del resto de los reactores se conectd un caudalimetro
masico AALBORG que media en continuo, basado en la masa molecular, el caudal

de biogas producido.

Este tipo de caudalimetros estan comercialmente calibrados para medir
caudal de aire, por lo que para poder conocer el caudal real de biogas tuvieron que
ser calibrados con un patron. Este estaba compuesto por un 30 %CO, y 70 %CHL,.
A partir de los caudales obtenidos para el patron, se realizaron curvas de
calibracion, pudiendo asi corregir los caudales para el gas apropiado, el biogas.
Posteriormente se comprobo que la variacion en composicion del biogas, en COz y
CHa4, no afectaba de forma significativa las lecturas realizadas por el caudalimetro,
por lo que no fue necesario tener en cuenta ningin factor de correccion de

variacion de la composicion.

Los datos medidos por el caudalimetro eran registrados y tratados por le
software Control-BUFFER, permitiendo su visualizacion, en forma de curvas, en el
ordenador. Se realizaba un registro del caudal cada dos minutos. La cantidad total
de biogas producido por ciclo se obtuvo mediante la integracion de los caudales
medidos en cada registro con respecto al tiempo, es decir, con respecto a la

duracion del ciclo.
-3.9. Cuantificacion de la biomasa viva
La cantidad de biomasa viva se determiné mediante el analisis de la

concentracion de fosfato unido a fosfolipido. La técnica utilizada fue propuesta por

(Amaiz et al., 1998; Arnaiz, 2000). El procedimiento analitico fue el siguiente:
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A

Extraccion de lipidos.

1. En un tubo con tapon de rosca de 70 mL se afiade a un volumen de
muestra conocido 20 mL de cloroformo + 20 mL de metanol + 20 mL de
agua destilada. '

2. La mezcla de extraccién se agita durante 10 minutos y se espera una
perfecta separacion de las fases (minimo 2 h).

3. Se retira la fase acuosa por aspiracion, con ayuda de una bomba, para
facilitar la extraccion del cloroformo.

4. Se dosifican alicuotas de 5 mL en un tubo de cristal de tapon de rosca. En
este punto se pueden almacenar los lipidos extraidos a -20°C.

Liberacion del fosfato unido a fosfolipidos.
1. Se elimina el cloroformo en corriente de N».

2. Se afiaden 2,7 mL de persulfato potasico (5 g de persulfato potasico en
100 mL de acido sulfarico H,SO4 0,36 N).

3. Se colocan los tubos en una estufa durante 1 hora a 105°C.

Determinacion colorimétrica del fosfato liberado.

1. Se afiaden 0,6 mL de molibdato aménico (2,5 % de (NH;)sMo;0,44H,0
en H,SO, 5,72 N) y se esperar 10 minutos.

2. Se afiaden 2,7 mL de una solucién de verde malaquita en polivinilalcohol
(0,111 % de polivinilalcohol disuelto en HO4 a 80°C. Dejar enfriar y
afiadir verde malaquita al 0,011 %). Esperar 30 minutos.

3. Lectura en un espectrofotometro a 610 nm. El cero se hace exactamente
igual que las muestras a partir del punto B.2.
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Todos los reactivos utilizados eran de gran pureza. El material de vidrio
empleado fue lavado con detergente sin fosfatos. La concentracion de fosfato fue
calculada mediante una recta patron realizada a partir de la digestion de distintos
volumenes de una solucion 1 mM de glicerol-fosfato. Los resultados se expresan

como concentracion de fosfatos en nmol.mL ™.
11-3.10. Observacion al microscopio optico
Para observar la colonizacion de las particulas se utiliz6 un microscopio

Optico OLYMPUS BX 60 y fueron fotografiadas por una camara asociada al mismo
OLYMPUS OM 4TL
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II-4. PARAMETROS Y CALCULOS

El seguimiento de los distintos ASBR, de mezcla homogénea y

fluidizado, ha permitido definir sus parametros de funcionamiento.

Los calculos efectuados se presentan en la tabla II-2:

Parametro Calculo Unidad
Carga volumétrica aplicada™ CVA = Q.S. gDQO.L'd"
V:
Carga masica aplicada CMA = 9%,(& gDQO.gSSV'd’!
. g1 V: ,
Tiempo de retencion hidraulico TRH = Q dias
.. .. ., (STO - ST) o
Rendimiento eliminacion DQO: | Ypootm = ———2 100 %DQO,
TO
Rendimiento de eliminacién Sso—S
DQOs YDQOso hble — (—SOS-;—S)‘ . 100 %DQOS
Velocidad de consumo de _ oyl gl
substrato s = CVA - Yooos gDQOin L .d
Velocidad especifica de rs _ CVA-Yooos . 1 g1
consumo de substrato Gs=3= 8DQ06im gSSV".d
X X
Rendlmient% Fle produccion de Rdt = Vs L gDQO"
10gas Qa - Sto- Yooor

*) Para el calculo de la carga volumétrica aplicada en el ASBR fluidizado se tuvo en cuenta
como volumen til el volumen ocupado por la fase liquida, considerando en reposo el material

de soporte.
Tabla II-2. Calculos efectuados durante el seguimiento de los reactores.
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Resultados y discusion

III-1. ESTUDIO DE LAS CONDICIONES DE OPERACION Y CONDUCCION

AUTOMATICA.

II1-1.1. Introduccion

En esta primera parte de los resultados obtenidos se va a presentar el
estudio de las bases de funcionamiento del reactor anaerobio en modo secuencial y
la posibilidad de una conduccion automatica. Tres sistemas experimentales, de S L
de volumen, reactores de mezcla homogénea, fueron operados. Dos de ellos
destinados a estudiar la capacidad del ASBR tratando efluentes con diferente
concentracion y naturaleza organica y un tercero, para verificar la posibilidad de

operar de forma automatica los reactores anaerobios discontinuos.

En primer lugar, se describira detalladamente el comportamiento de dos
ASBR, uno tratando aguas residuales de matadero, de baja carga organica y otro,
aguas residuales de industria lactea, efluente con alta concentracidn en materia
organica. El punto de interés principal sera la evolucion del sistema, tras el
aumento progresivo de la carga volumétrica aplicada, siendo operados de forma

intensiva hasta su capacidad maxima de depuracion.

Posteriormente, seran mostrados los resultados del estudio de la cinética
de degradacion del substrato a lo largo de un ciclo, asi como el seguimiento en
continuo de la velocidad de produccién de biogas y como a partir de ellos es
posible operar automaticamente el sistema y eliminar periodos de reposo y/o sin

operacion.
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1I1-1.2. Bases de funcionamiento del ASBR

El objetivo de esta etapa fue el estudio de los principios basicos de
operacion del ASBR tratando aguas residuales generadas por la industria
agroalimentaria. Para ello, se llevo a cabo el aumento progresivo de la carga
organica hasta el maximo soportado por el sistema, observando el comportamiento
y la capacidad depurativa del mismo tratando efluentes de alta y baja carga. Los
reactores trabajaron con ciclos de duracion fija durante toda la experiencia, por lo
que para el aumento de la carga se incrementaba el volumen de alimentacion. El
criterio elegido para el aumento de la carga aplicada fue: una tasa de depuracion de
la DQO; por encima del 80 %, una baja concentracion o ausencia de AGVs en el

efluente y el volumen de biogas producido.
III-1.2.1. Reactor anaerobio discontinuo tratando agua residual de matadero
Inoculacion del reactor

La siembra del reactor fue realizada al 20 % sobre un volumen util de
3.5 L obteniendo una concentracién de SSLM de 6 g L. El indculo utilizado
provenia de un digestor de mezcla homogénea para el tratamiento de vinazas de
destileria localizado en LBE-INRA (Laboratoire de Biotechnologie de

I'Environnement-Institut de Recherche Agornomique), Francia.

Caracteristicas del efluente

El agua residual fue recogida directamente en el punto de produccion,
matadero de Narbonne (Aude, Francia), tras un pretratamiento consistente en
desbaste, para eliminacion de particulas solidas de gran tamafio, desengrase y
desarenado. Una vez recuperada se mantuvo a 4°C para evitar posibles cambios en

su composicion.
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La concentracion de materia organica en DQO total del agua residual
(tabla TMI-1) varié entre 3.1 y 4.6 gL y la DQO soluble entre 1.4 y 3 gL,
representando una media del 53 % de la DQO;. La concentracidn de s6lidos totales
en suspension fluctud, a lo largo de la experiencia, entre 0.6 y 2.36 g.L”. Estas
fluctuaciones en la composicion fueron debidas a las diferentes tomas del efluente
realizadas en el matadero. La relacion DBO/N/P media fue de 100/17/2 que
comparada con los valores promedios orientativos para los sistemas anaerobios,
DBO/N/P: 100/0.5/0.1 (Aznar y Jimenez, 1993a, Femandez-Polanco, 1987),

representd operar con concentraciones en exceso de nitrogeno y fosforo.

Pariametro Concentracién (g.L™)
DBO:s 1.75
DQO; 3.1-46
DQOg 1.4-3
SST 0.62-2.36
NTK 0.292
Pr 0.036

Tabla III-1. Composicion del agua residual de matadero

Ciclos de funcionamiento

El reactor funcioné durante 3.2 meses con una sucesidon de ciclos de

12 horas (figura ITI-1). La operacion se llevé a cabo a 35°C.

Para el aumento de la carga organica aplicada se realiz6 un aumento
progresivo del volumen de alimentacién sin modificar la concentracion del

influente.
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La estrategia de operacion empleada fue alimentar rapidamente el
reactor, con relaciones entre el tiempo de alimentacion y el tiempo de reaccion
menores de 0.1, a lo largo de la experiencia. El reactor fue agitado de forma
continua durante la fase de llenado hasta el final de la fase de reaccion. La fase de
decantacion representd un 6.25 % de la duracion total del ciclo, tal y como se

muestra en la figura IT1-2.

Tiempo (h)

Alimentacion

Reaccion

Decantacion

Vaciado

Figura IlI-1. Fases de operacion en el ASBR tratando aguas de matadero

Decantacion
6.25%

Reaccion/Agitacion
89.6 %

Vaciado 2.08 %

Alimentacion
2.08 %

Figura I1I-2. Distribucion de las fases de operacion con respecto a la duracion total

del ciclo en el ASBR tratando aguas de matadero
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La distribucion de tiempos que esta representada en la figura III-1 se
corresponde con la COA inicial. Los tiempos de reaccion y de decantacion totales
permanecieron constantes, mientras que los tiempos de vaciado y de alimentacién
aumentaron proporcionalmente con la COA al sistema. En los Gltimos 8 dias, a
causa del gran volumen que debia ser afiadido para aumentar la carga aplicada al
sistema, la frecuencia de los ciclos tuvo que ser aumentada. Entonces, se
realizaron 3 ciclos de 8 horas por dia, repartidos entre alimentacion, reaccion,

decantacion y descarga.

Evolucion del sistema y caracteristicas del efluente tratado

La evolucion de la carga entrante (expresada en kgDQO.m™>.d") esta
representada en la figura ITI-3. Se puede ver que la carga evolucion6 de 0.5 a
6.1 kgDQO.m™.d", durante la experiencia, y que el TRH disminuyé de 6.6 a
0.62 dias. El volumen de alimentacion se mantuvo constante durante los primeros
22 dias, tiempo necesario para la adaptacion de los lodos y la estabilizacion del

sistema, y posteriormente fue aumentado un 20 % todas las semanas.

Las fluctuaciones observadas en la curva representada para la carga
aplicada, estan ligadas a las variaciones en la concentracion de carbono en el
influente, como se puede ver en la figura III-4. A pesar de estas fluctuaciones,
tanto en la DQO total como soluble en el influente, la DQO en el efluente tratado
permanecié casi constante, con valores medios de 0.5gL! y 0.16gL”
respectivamente, para cargas aplicadas entre 0.6 y 3.6 kgDQO.m™>.d™. Excepto en
la etapa de adaptacion (primeros 22 dias), donde se obtuvieron puntualmente
valores inferiores a 150 mg.L™", la concentracion de AGVs en el efluente tratado
fue igual a cero. Este resultado nos indicaba que las reacciones de conversion de
substrato y consumo de AGVs habian terminado, pudiendo asi suponer que la
materia organica restante no era biodegradable o bien, se trataba de compuestos

persistentes bajo las condiciones especificas de este estudio. La DQO; remanente
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en el efluente tratado, para cargas menores de 3.6 keDQO.m™.d, representé un
8% de 1la DQO; del influente 0 DQO; inicial.

n—0oo0—0o o—4g —00— TRH
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I

4
u\ﬁ\\h .~ o
- ——o/ —e— COA i
2 9<
—o_,

\
"
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T
B

Tiempo de retencién hidraulico (d)
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Tiempo (h)
Figura IlI-3.  Evolucion de la carga aplicada al sistema y el tiempo de retencion

hidraulico en el ASBR tratando aguas de matadero.

Para cargas superiores la concentracion en materia organica a la salida
del reactor aumentd, pero la DQO; se mantuvo siempre por debajo de 0.8 gL' La
concentracion de AGVs aumenté a 270 mg. L™, para la carga organica aplicada
mas elevada (6.1 kgDQO.m>.d™), lo que nos indicod que la duracién de los ciclos
no era suficiente para que el sistema pudiera acabar de degradér la materia
organica aplicada. No obstante, fue la Ginica ocasidn en la que se observaron AGVs
en el efluente tratado. Aunque se eligié alimentar de forma rapida el reactor, con
relaciones entre el tiempo de alimentacion y el tiempo de reaccion menores de 0.1,
la utilizacion de bajas relaciones So/Xo, en torno a 0.3 gDQO.gSSV™, favorecié un
buen desarrollo del proceso, sin inhibicion por acumulacion de AGVs, tal y como
se ha sido descrito en la literatura (Bagley y Brodkorb, 1999; Kennedy y Lentz,
2000).
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Figura IlI-4. Evolucién de la DQO a la entrada y salida del ASBR tratando aguas de
matadero

El pH en el reactor fluctué entre 7.0-7.6 y la alcalinidad entre 3.0-

1.5 gCaCOs.L, no fue necesario tomar ninguna medida para el ajuste del pH.

Los solidos en suspension en el efluente tratado, a pesar de las
fluctuaciones que hubo en la alimentacion (figura II-5) y tras el periodo de
arranque, se encontraron por debajo de 1.5 g.L”'. Para cargas comprendidas entre
0.5y 3.6 ksDQO.m>.d"", el valor promedio fue de 0.7 g.L™", para cargas superiores
fue de 1.35 gL (figura III-6). Al igual que en los sistemas aerobios, se pudo
apreciar durante la fase de decantacion, la formacion de agregados o floculos que
sedimentaban permitiendo la separacion solido-liquido (sobre todo para COA
inferiores a 3.6 kgDQO.m™>.d"), sin embargo, el sobrenadante permanecia siempre

algo turbio.
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Figura II-5.  Evolucién de los solidos en suspension a la entrada y salida en el

ASBR tratando aguas de matadero.
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Figura III-6. Evolucion de COA y la concentracion de SS en el efluente de salida en
el ASBR tratando aguas de matadero
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La concentracion de s6lidos en suspension en el reactor, partiendo de una
concentracion inicial de 6 g L™, disminuy6 durante los primeros dias de operacion,
correspondiéndose con el periodo de estabilizacion de reactor, como se muestra en
la figura III-7. Una vez estabilizado el sistema, la concentracién siguid una
progresion en alza, alcanzando un valor de 8.8 g.L™!. Este aumento se produjo en el
rango de COAs entre 0.6 y 4 kgDQO.m™.d", descendiendo posteriormente, para
COAs entre 4y 6.1 kgDQO.m™>.d* hasta 5.9 gL'\,

10 I 1 ] I 10
94 e Lo
8 3
] SS reactor N\ L7

Concretracén SS (gL ™)
e
\-

3: -3

2 2

1: -1

0 T T T T T T 0

0 20 40 60 80 100
Tiempo (d)

Figura llI-7.  Evolucién de la concentracion de SS en el ASBR tratando aguas de
matadero

La figura 1II-8, representa la evolucién del rendimiento de depuracién
frente a la carga oranica aplicada al sistema. La tasa de depuracion para la DQO,
se mantuvo por encima del 80 %, incluso para cargas organicas aplicadas de
5.2kgDQO.m>.d", aunque para la DQO, comenzé a degradarse debido al
aumento de la concentracion de solidos en el efluente tratado. Este valor para la

carga aplicada es comparable a las encontradas por Massé y Masse (2001).
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Tratando un efluente de matadero con una concentracion en materia organica de
7.5 gDQO.L, alcanzaron una COA de 4.93 kgDQO.m>.d’ y una tasa de
depuracion en torno a 90 %, utilizando un ASBR con agitacion intermitente a
30°C. Observaron, al igual que en nuestro caso, una importante pérdida de
biomasa causada por las turbulencias generadas durante la fase de decantacion. La
disminucion de la tasa de depuracion para la DQO; fue, también, observada por
Morris et al. (1998) para efluente de matadero, especialmente a pequefios TRHs,
del orden de 0.75 dias.
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Figura III-8. Evolucion de la tasa de depuracion en DQO; y DQOs frente a la carga
organica aplicada, ASBR tratando aguas de matadero

Para el mismo efluente de este esudio y con un reactor piloto de lecho
fijo (2 m*), Habouzit (Habouzit, 2001) mostré que el TRH minimo se situé entre
16 y 12 horas, lo que correspondia a cargas organicas de 4.6 y 6.2 kgDQO.m>.d",
y rendimientos de eliminacion de la DQO; entre un 73 y un 83 %. De esta forma,

los resultados obtenidos tras la experiencia en ASBR con cultivo en suspension
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(para el mismo agua residual), resultaron estar muy proximos a los obtenidos en un

lecho fijo.
La mayor produccién de gas se obtuvo a una carga organica aplicada
medida en DQO de 6.1 kgm™>.d'y un TRH de 0.62 dias: 2.86 L. Lyeactor .d"". El

rendimiento de biogas promedio del sistema fue de 0.5 Lyiogas. gDQO0im ™.

I1I-1.2.2. Reactor anaerobio discontinuo tratando aguas residuales de la industria

lactea

Inoculacion del reactor

El in6culo utilizado para la siembra del reactor provenia de una laguna
anaerobia para el tratamiento de efluente vinicola, localizada en una parcela de
experimentacién del LBE-INRA. El reactor, con un volumen util de 3.5L, fue
llenado con una proporcion al 50 % del inéculo y del agua residal ya tratada por

otro reactor. La concentracion de ST y de SV del lodo fue de 22.7y 11.8 gLt

Caracteristicas del efluente

El agua problema, simulando un agua residual de una industria lactea, se
preparé a partir de leche pasteurizada desnatada cuya concentracion en materia
organica tenia un valor promedio de 100 gDQO.L™. La DQO, del efluente a tratar
(tabla III-2) con valores entre 17.6-22 g.L"!, se obtuvo por dilucién 1:5 de la
misma (leche:agua). La DQO; representé entre un 70-80 % del total de la materia
organica. La fraccion soluble del carbono organico total del mismo, tenia un valor
promedio de 5g. L, su pH se mantuvo en torno a 7.4 y la concentracion de SST y
de SSV fluctué entre 0.8-5.45g L' y 0.68-4.9 gL, respectivamente. No se
afiadieron a la solucion ni nutrientes (P y N) ni oligoelementos. La alimentacion se

prepar6 dos veces por semana y permaneci6 refrigerada a 4°C hasta la entrada al
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reactor para evitar posibles contaminaciones. Se observo que la leche diluida,
preparada para alimentar al reactor, tenia una fuerte tendencia a la coagulacion
durante el almacenamiento en frio, motivo por el cual existen grandes

fluctuaciones en la concentracion de solidos.

PARAMETRO CONCENTRACION (g.L")
pH 7.4
DQO, 17.6-22
DQO; 13.2-18
SST 0835
SSv 0.68-3.08
CcoT 5.0
Acido acético 0.338
Proteinas 64
Glucidos 10.0
Lipidos <02
Calcio 024

Tabla IT1I-2. Caracteristicas del efluente lacteo.

Ciclos de funcionamiento

El reactor operé durante 2 meses con una sucesion de dos ciclos de
12 horas por dia, repartidas entre alimentacién, reacciéon y decantacién. La
distribucion del tiempo para las distintas fases se puede observar en la figura I1-9.
Estos tiempos se corresponden a la menor carga organica que fue aplicada al
sistema ya que, para el aumento de la COA, como para el ASBR tratando agua
residual de matadero, se aumenté el volumen de alimentacidn y en consecuencia,

la duracién de las fases de alimentacion y descarga.
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La estrategia de operacion fue alimentar el reactor rapidamente,
empleando relaciones entre el tiempo de alimentacién y el tiempo de reaccion
menores de 0.1. No obstante, se utilizaron bajas relaciones entre la concentracion
inicial de substrato y la concentracion de biomasa en el reactor (So/X,), para no
tener problemas de inhibicién por substrato o por acumulacion por AGVs. Estas se

encontraban dentro de un rango que vario entre 0.086 a 0.15 gDQO.gSSV'l.

El reactor fue agitado desde el comienzo de la fase de llenado hasta el
final de la fase de reacciéon. La duracion de la fase de decantacion fue fijada,
permaneciendo constante durante todo el estudio, en 1 hora y media, dentro de la

cual estaba incluido el tiempo requerido para la descarga del efluente tratado.

Tiempo (h) 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12

Alimentacion

Reaccion

Decantacion

Vaciado

Figura I1I-9. Distribucion de la duracion y realizacion de las fases de un ciclo en el

ASBR tratando efluente de industria lactea.

Evolucién del sistema v caracteristicas del efluente tratado

Tras la siembra y puesta en marcha del reactor, se aplico una carga
organica de 1.5 kgDQO.m>.d" y fue mantenida durante los primeros 15 dias de
operacion (figura I1I-10), periodo tras el cual fue aumentada 20 6 30 % todas las
semanas, alcanzando un méximo de 6.5 kgDQO.m>.d"". Al mismo tiempo, el TRH

disminuy6 de 12.8 a 3.2 dias, al final del estudio.
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Figura I-10. Evolucion de la carga organica aplicada y el tiempo de retencién

hidraulico en el ASBR tratando efluente lacteo

Tanto la DQO; como la DQO; en el efluente se mantuvieron
practicamente estables (figura ITI-11), para todas las cargas aplicadas, con un valor

promedio de 1.3 g L y 0.4 g L', respectivamente.

Durante el periodo de estabilizacion del reactor, primeros 15 dias, con
una COA media de 1.6 kgDQO.m™.d", se encontraron puntualmente pequefias
concentraciones de AGVs en el efluente de salida, concentraciones que no
sobrepasaron los 240 mg L™, en ningtn caso. Pasado dicho periodo, para cargas
superiores, entre 1.6 y 6.5 kgDQO.m™>.d", no se volvieron a encontrar AGVs en el
efluente tratado hasta el final de la experiencia. La DQO; que se encontraba en el
efluente de salida, 0.4gL™ fue considerada como materia orginica no

biodegradable o recalcitrante, representando un 2.5 % de la DQO; entrante.
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Figura IlI-11. Evolucién de la DQO, y DQO; en el influente y efluente tratado en el
ASBR tratando aguas de industria lactea.

Aunque, como ya fue comentado anteriormente existian variaciones en la
composicién en solidos en suspension en el influente (Figura III-12), se puede
observar que las concentraciones de SST y de SSV a la salida, permanecieron
inferiores a 1 gL}, con valores medios de 0.73 g L™y 0.46 g.L", respectivamente,

obteniendo rendimientos de eliminacidn de sdlidos de hasta el 91 %.

A partir del tercer dia de operacion comenzo a realizarse el seguimiento
de la concentracion de los SSV en el reactor, obteniéndose un valor de 9.2 g L
(figura ITI-13). Esta concentracion se fue incrementando regularmente, durante el
period(; de estudio, hasta alcanzar una valor de 21.2 g.L'l, al final del mismo.
Incluso a estas altas concentraciones, las caracteristicas de sedimentacion del lodo
fueron lo suficientemente buenas para que la biomasa decantada quedara retenida

en el reactor tras la fase de vaciado.
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Figura IlI-12. Evolucién de la concentracion de SS a la entrada y salida del ASBR
tratando aguas de industria lactea
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Figura III-13. Evolucién de la concentracion de SSV en el reactor en el ASBR
tratando efluente de la industria lactea
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La alcalinidad no sufri6 grandes cambios a lo largo del estudio,
encontrandose por encima de 3 gCaCOs.L™, por lo que no se utilizé ningtn tipo de
regulacion, el pH en el reactor se mantuvo entre 7y 7.5, indicando la eficiencia del

proceso de digestion anaerobia (Stronach et al., 1986).

Para todas las cargas aplicadas, la tasa de depuracion de la DQO;, asi
como la DQO, se mantuvo por encima del 90% (Figura III-14), variando entre 90-
97 % para la DQO; y 96-99 % para la DQO..
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Figura IlI-14. Tasa de depuracion de la DQO total y soluble frente a la COA en el
ASBR tratando efluente lacteo.

La carga organica especifica o carga organica masica evoluciono de 0.17
a 0.3 kgDQO kgSSV.d", la operacion se desarrollé dentro de un rango de valores
que coincidian con el rango empleado por (Ndon y Dague, 1997b), en el
tratamiento de un efluente reconstituido a base de leche descremada deshidratada.

La maxima velocidad especifica de substrato, con un valor de
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0.28 kgDQO4iim .kgSSV.d", se obtuvo para una COA de 6.5 kgDQO.m>.d" y un
TRH de 3.2 d. Dichas cargas organicas son superiores a las que se encuentran en la
bibliografia, pero al mismo tiempo, los estudios desarrollados hasta el momento en
ASBR alimentados con aguas residuales de la industria lactica, son dificilmente
comparables con los resultados aqui presentados. El agua residual a tratar, leche
reconstituida (LDD), era un efluente de baja concentracion (<2 gDQO.L™), las
COAs se encontraban en torno a 5kgDQO.m>d' con rendimientos de
eliminacién que no superaban el 80 % (Dague ef al., 1992), el TRH resultaba ser
limitante, siendo para la carga maxima igual a 0.54 dias. Cargas organicas de
tratamiento superiores a las de este estudio solo se han encontrado cuando se
utilizé biomasa granular o bien separacion de fases de temperatura. En el primer
caso, se considerd que el arranque del reactor habia finalizado después de la
formacion de los granulos, por lo que estos reactores se caracterizan por tener
periodos de arranque mas largos que otros sistemas anaerobios (Sung y Dague,
1995). En el segundo caso, Welper et al. (1997), consiguieron rendimientos de
eliminacién de la DQO de 90 % para una COA de 22 kgDQO.m™>.d" y un TRH de
18 horas, con dos ASBR en serie a diferentes temperaturas (uno a 55°C y otro a
35°C).

La evolucion del volumen de biogas en funcién de la COA a la largo de
la experiencia, esté representada en la figura III-15. Se puede observar que ésta fue
proporcional al aumento de la COA en todo el rango de aplicacién. La produccion
de biogas vari6 de 0.55 Liiogas Lrcactor .d", para la menor carga aplicada
(1.6kgDQO.m>d?") y 2.57 Lbiogas: Licactor .d™", para la COA mas elevada
(6.5 kgDQO.m>.d"). El rendimiento de biogas promedio del sistema fue de
0.48 Liiogas 2DQO00timinada -
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Figura III-15. Evolucién de la COA y la produccion de biogas en el ASBR tratando

efluente lacteo

Para el seguimiento del volumen de biogas producidopor el ASBR
tratando aguas residual de la industria lactea, se utilizd un caudalimetro masico
AALBORG (Apartado I1-2.5.). La medida del caudal de biogas fue realizada en linea
(on-line), registrandose en un ordenador y permitiendo la visualizacion de las
curvas correspondientes en cada ciclo. Par ello, se empled el software Control-
BUFFER (Steyer et al., 1997). De esta forma, fue posible observar los cambios en la

produccion de biogas durante un ciclo de tratamiento de acuerdo con las distintas
COAs.

Las curvas obtenidas fueron muy similares entre si. La velocidad de
produccién fue méaxima al inicio del ciclo para ir después disminuyendo con el
tiempo, alcanzando niveles muy bajos y relativamente estables, al final del ciclo de

operacion (figuras III-16 a II-21). Los resultados constantes en los primeros
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minutos se corresponden con la saturacion del caudalimetro durante la

alimentacion del reactor.

Para una COA de 2kgDQO.m>.d! y un TRH de 9.26d, se puede
observar que hubo produccion de biogas durante las 6 primeras horas de un total
de 12 h, duracién predeterminada del ciclo de tratamiento (figura 1II-16). Durante
las 6 horas restantes la produccion fue practicamente nula. El volumen promedio

total de biogas generado por el sistema a dicha carga fue de 3.087 L.d™".

El hecho de que existieran tiempos de inactividad, debido a la
finalizacion de la produccion de biogas, antes de llegar al final del ciclo, las bajas
concentraciones de DQO; y la ausencia de AGVs en la salida, sugirieron que la

carga aplicada al sistema podia ser incrementada.
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Figura [lI-16. Velocidad de produccion de biogas para una COA de 2 kgDQO.m> 4"
en el ASBR tratando efluente lacteo.
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Cuando la COA fue aumentada a 2.8 kgDQO.m>.d" (figura II-17), se
produjo un incremento de la velocidad de produccion y el periodo de reaccion se

prolongd hasta 6 h y media. El volumen total de biogas generado fue 432 L.d".
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Figura III-17. Velocidad de produccién de gas para una COA de 2.8 kgDQO.m> d"
en el ASBR tratando efluente lacteo.

Para cargas organicas de 3.9 kgDQO.m>.d?, 4.7kgDQO.m>d’ y
5.7 kgDQO.m>.d, 1a duracion del periodo de produccion siguié incrementandose,
con tiempo promedios comprendidos entre 7 y 9 horas (figuras III-18 a 20). Los
volumenes de gas total generados fueron de 5.15L.d"%, 6.16 L.d", 7.64 L.d". En
este rango de COA, aunque la produccion de gas descendio a niveles muy bajos,
no se detuvo totalmente hasta que el reactor dejé de ser agitado, pudiendo incluso
observar, para la carga de 5.6 kgDQO.m™.d", que la gasificacién continu6 durante
la fase de decantacion. Esta gasificacion provocd una ligera elevacion de la altura

de la columna de lodos decantados, pero no llegd a perturbar el buen
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funcionamiento del reactor. No obstante, la calidad del efluente tratado se
encontraba todavia dentro del criterio de operacién elegido para el aumento de la

carga, por lo que se procedi6 en consecuencia aumentandola un 30 %.
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Figura II-18. Velocidad de produccion de gas para una COA de 3.9 kgDQO.m>.d"
en el ASBR tratando efluente lacteo
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Figura I1I-19. Velocidad de produccion de gas para una COA de 4.7 kgDQO.m".d"
en el ASBR tratando efluente lacteo.
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Figura II-20. Velocidad de produccién de gas para una COA de 5.7 kgDQO.m>.d"
en el ASBR tratando efluente lacteo
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En la figura III-21, se encuentra representada la velocidad de produccion
de biogas para la carga mas elevada aplicada al sistema, 6.5kgDQO.m>.d". El
volumen de gas generado alcanzo los 9L y la velocidad de producciéon aumenté
considerablemente. No obstante, la gasificacion durante la fase de decantacion fue
importante y la sedimentacién de la biomasa se vio perjudicada; se observo
flotacién de los lodos, no considerandose oportuno continuar el régimen de

aumento de carga.

Durante el estudio, la carga organica fue incrementada y la concentracion
de biomasa en el reactor fue aumentando progresivamente. Con el incremento del
volumen de alimentacion, y en consecuencia, de la cantidad de materia organica al
nicio del ciclo se obtuvo: un aumento de la cantidad de biogas producido por
ciclo, la prolongacion del tiempo necesario para completar un ciclo de tratamiento
y un incremento de la velocidad de produccion de biogas instantanea (Figura III-

22).
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Figura III-21. Velocidad de produccién de gas para una COA de 6.5 kgDQO.m>.d"
en el ASBR tratando efluente lacteo
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El incremento de la concentracion de biomasa en el reactor asi como el
mantenimiento de la actividad de la misma, a lo largo de la experiencia, permitio
que la velocidad especifica maxima de produccion de biogas (expresada como
mLbiogas.gSSV™' h?) permaneciera aproximadamente constante, con un valor
promedio de 16 mL.gSSV'h”, independientemente de la cantidad de materia
organica afiadida al inicio del ciclo (figura I1I-23).

COA4.7kgm>.d"!

Caudal de biogas (mL.min"")

Figura I1I-22. Velocidad de produccién de biogas durante un ciclo para varias cargas
organicas en el ASBR tratando efluente lacteo.
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Figura I1I-23. Produccion especifica maxima de produccion de biogas frente a la

COA en el ASBR tratando efluente lacteo
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111-1.2.3. Conclusion

Los dos ASBRs funcionaron con una duracién de ciclo de operacion
predeterminada y fija, a lo largo de la experiencia; uno alimentado con efluente de
matadero de baja concentracién en materia organica (3.5-4.5 gL™) y el otro con un
efluente lacteo de alta concentracién (en torno a 20 gL). En ambos casos los
valores de la relacion S¢/Xo se mantuvieron bajos, 0.3 y 0.15 (como promedio)
respectivamente, lo que permitid optimizar la actividad metabolica de los
microorganismos, trabajando a velocidades maximas de eliminacion del substrato,

de acuerdo con la cinética de Monod.

La tasa de depuracién para la DQO,, en el ASBR tratando efluente de
matadero, se mantuvo por encima del 80 %, incluso para cargas organicas
aplicadas de 5.2 kgDQO.m™.d*. Posteriormente, la DQO, comenzé a degradarse
debido al aumento de la concentracién de solidos en el efluente tratado. Dicha
carga fue, por lo tanto, considerada como la COA maxima con una tasa de

eliminacion de 84 % y un TRH de 0.77 d.

Para el ASBR tratando efluente lacteo, el aumento de la COA se realizo,
segln los criterios mencionados anteriormente: una tasa de depuracion de la DQO;
por encima del 80 %, una baja concentracion o ausencia de AGVs en el efluente y
con ayuda de la visualizacion instantanea del caudal de biogas producido. Los
resultados mostraron que con el incremento de la cantidad de materia organica al
micio del ciclo, se obtenia una prolongacién del tiempo necesario para completar
el ciclo de tratamiento, asi como un incremento de la velocidad de produccion de
biogas instantanea. Para un ciclo, se podia facilmente observar, por lo tanto, si ain
quedaba tiempo para finalizar la reaccidon de degradacion, es decir, si existian
periodos de reposo, de inactividad, antes de completar la duracion de ciclo que

habia si1do predeterminada y fijada. La maxima carga organica aplicada resulto ser
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de 6.5kgDQO.m>.d" y un TRH de 3.2 dias y tasas de eliminacién entre 96 y
99 %.

En ambos casos, por tanto, los resultados sugirieron que es preferible no
operar el ASBR, para los efluentes en cuestion, a COAs superiores por dos
razones: (i) los reactores comenzaron a ser dificiles de operar, principalmente por
problemas de decantaciéon del lodo, dando lugar a la pérdida de biomasa del
reactor y en consecuencia, al aumento de la concentracion de SS en el efluente
tratado y (i) disminucion de la eficiencia de depuracion del sistema. Para cargas
elevadas, la duracion predeterminada de los ciclos no resultaba suficiente para una
total degradacion de la materia organica, de manera que ésta continuaba
degradandose durante la fase de decantacion. En este caso, la burbujas de biogas
generadas podian llegar a causar la elevacidén de los lodos decantados. Durante la
fase de decantacion pudo ser observada la formacién de agregados o floculos que
permitian una buena separacion sélido-liquido, sin embargo, el sobrenadante

permanecia siempre algo turbio.

Los resultados obtenidos para las cargas aplicadas, en ambos reactores,
fueron mas que aceptables para reactores de mezcla completa. Ademas,
encontraron dentro del rango de valores para las cargas orgnicas promedio
aplicadas en sistemas de contacto anaerobios (Hall, 1992), reactor continuos con
cultivo en suspension que también pueden alcanzar elevados TRS, con la ventaja
afiadida de utilizar un Gnico digestor o tanque para la realizacion de la degradacion

de la materia organica y posterior decantacién de los lodos.
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1-1.3. Automatizacion

Gracias a la adquisiciéon de datos y registro de la evolucion de la
velocidad de produccién de biogas, para una carga dada, y a los resultados
obtenidos tras la realizacién de muestreos puntuales a lo largo de un ciclo, se
estudi6é la posibilidad de automatizar el sistema. El criterio de automatizacion
utilizado fue el caudal de biogas generado por el sistema, determinando la
duracién de la fase de reaccion. En esta segunda etapa, la robustez del controlador
fue comprobada mediante la aplicacion de perturbaciones al sistema. Se aplicaron
cambios en la concentracion del efluente a tratar y/o de la temperatura, observando
si la duracion de los ciclos podria ajustarse automaticamente de acuerdo con la
cantidad de materia organica introducida al principio del ciclo o a la disminucién

de la actividad metabdlica de los microorganismos.

II1-1.3.1. Estudio de la cinética de degradacion a lo largo de un ciclo

Durante la experiencia, para el ASBR tratando efluente lacteo, se
realizaron medidas puntuales de la concentracion de AGVs y COT a lo largo de un
ciclo de tratamiento dado, para distintas COAs. Un ejemplo de los resultados

obtenidos, para una carga aplicada de 4 kg.m™.d", se muestran en la figura I1I-24.

Se puede observar que la produccién de biogas, tras el pico inicial
provocado por la alimentacién, alcanza un valor aproximado de 8.6 mL.min" que
disminuird progresivamente hasta alcanzar un valor inferior a 1mL.min",

6.1 horas después del inicio del ciclo de tratamiento.

Al inicio del ciclo, la curva que representa la evolucién de la
concentracion de AGVs es similar a la curva de COT. Durante la primera hora y
media, el aumento de la concentracion de COT estaba relacionado con el aumento

de la concentraciéon de AGVs en la fase liquida. Esta acumulacion de AGVs es
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debida a que las bacterias metanogénicas no son capaces de degradarlos tan rapido
como son producidos por las bacterias acidogénicas. No obstante, tras 5 horas del
comienzo del ciclo, no se encontraron AGVs solubilizados en el medio y la
concentracion de COT habia disminuido considerablemente y permaneci6é
practicamente constante durante las Gltimas horas del ciclo. Este hecho confirmé

que la reaccion de degradacion habia llegado a su fin.

15 350
141
13 1 300
'_‘/-\
o 127 =
g 11 L2505
o
- , 200 % 'S
5 8 > g
2 i 3 et
ES) 71 .
Caudal de biogas i l®)
3 ] 150 g 3
= g =
3 3] cor 0 B
O 4 ‘ o S
i | =
3 / S
21 AGVs =Y
1 ]
0 . . . ; 5—6—6—6—0—6—0 .\,J.Jm-—o
0 1 2 3 4 5 6 8 9 10 1 12

Tiempo (h)
Figura I1I-24.  Evolucién de la concentracién de COT y AGVs durante un ciclo a una
COA de 4 kg.m™.d" en el ASBR tratando efluente lacteo.
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111-1.3.2. Principios de automatizacion del proceso

Tras la obtencion de los resultados descritos en el apartado anterior (III-
1.3.1.), el software de adquisicidn y control automatico, Control-BUFFER, fue
utilizado para la automatizacion del proceso. A partir de entonces, la duracion de
los ciclos no estaba fijada sino que, por el contrario, era variable y dependiente de
la cinética intrinseca de consumo de substrato por la biomasa del sistema. El
criterio aplicado para la automatizacion fue el caudal de biogas generado por el
sistema (medido en mL.min™). Una vez la velocidad de producciéon de biogas
llegaba a un valor predeterminado, por debajo del cual se considera finalizado el
ciclo, el sistema recibia la sefial de comenzar el siguiente. Ademas, como
seguridad, se establecid una duraciéon minima para los ciclos de tratamiento (en

horas) y un pH limite (pH=7), por debajo del cual no realiza un nuevo ciclo.

111-1.3.2.1. Ciclos de funcionamiento automatizado

El ASBR tratando efluente lacteo operé en modo automético durante
72 dias, Durante dicho periodo, la temperatura de operacion cambid, dividiendo en

dos partes la experiencia: 36 dias trabajando a 35°C y los 36 restantes, a 25°C.

La duraciéon de la fase de decantacién se disminuyé a 30 minutos, en

funcién de los resultados obtenidos anteriormente.

Un nuevo ciclo era comenzado cuando el caudal de biogas llegaba a un
valor igual o menor a 1.5 mL.min™, siempre que el pH fuera superior a 7 y que el
tiempo minimo fijado entre dos ciclos se hubiera cumplido. Tanto el caudal de gas
fijado, por debajo del cual el ciclo se consideraba terminado, como el tiempo
minimo entre dos ciclos de tratamiento, podian variar en funciéon de los resultados

que se iban obteniendo.
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En este caso, se eligié un volumen de alimentacién de 350 mL.ciclo™,
para asi operar con una baja relacion S,/X,. La determinacion de la COA 1ba a
depender directamente del tiempo que necesitase el sistema para degradarla la
materia organica afiadida, por lo que pudo ser calculada depués de los primeros

ciclos.

Los primeros 28 dias de operacion a 35°C, la carga organica promedio
que se aplico al sistema fue de 5.34 kg.m>.d"", con una concentracién de materia
organica en el influente de 20 y 154gL' de DQO total y soluble,
respectivamente. La tasa de depuracion en DQO,, para dicha carga, fue de 99.2 %.

En la figura III-25 se puede observar una sucesion de ciclos
automatizados durante la etapa de operacion a 35°C. La eliminacion de los
periodos inactivos al final del ciclo y la reduccion del tiempo dedicado a la
decantacion, hizo posible que el reactor funcionara con una duracion media de los
ciclos de tratamiento igual a 7.8 horas, lo que suponia una media de 3.1 ciclos por
dia y, en consecuencia, una carga organica de 5.34 kg.m>.d™. Dicha carga result6
ser la COA maxima que podia degradar el reactor, en las condiciones elegidas en

este estudio.

Es importante remarcar que para el mismo volumen de alimentacion
(350 mL.ciclo™) cuando el ASBR operaba con ciclos de duracion fija, la carga
organica aplicada fue de 4 kgm>.d%.

-114 -



Resultados y discusion

20

Yt
%)
Il

Caudal de biogas

/

Caudal de biogas (mL.hiin'l)
=y
1

Tiempo (h)

Figura HI-25. Evolucién de la velocidad de produccién de biogas para varios ciclos

sucesivos en el ASBR tratando efluente lacteo

II-1.3.2.2. Efecto de las perturbaciones sobre el sistema automatizado

Con el fin de observar la respuesta del sistema frente a perturbaciones, se
modifico la concentracion del influente a tratar, a un tiempo dado, para dos ciclos:
de 20 gDQO.L" a 30 gDQO.L", el dia 29, y de 20 gDQO.L™ a 10 gDQO.L?, el
dia 30 (figura ITI-26). Durante dichos cambios, el volumen de alimentacion,

afiadido al principio del ciclo, se mantuvo constante.

La duracion de los ciclos se ajustd automaticamente de acuerdo con la
cantidad de materia organica introducida al inicio del ciclo. Para una misma
cantidad de materia aplicada la COA permaneci6 constante. Asi, la duraciéon de
ciclo promedio fue de 7.8 horas, para una concentracion del agua residual de
20 gDQO.L", 10.3 horas a 30 gDQO.L" y 5.28 horas a 10 gDQO.L. Del dia 14
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al 15, el reactor no fue alimentado, por lo que se observa en la figura que la COA

fue reducida a cero.

La temperatura de operacion se disminuyoé a 25°C, el dia 36. Esto
produjo un descenso de la velocidad de reaccién metabolica, y en consecuencia,
una prolongacion del tiempo necesario para llevar a cabo el ciclo de tratamiento
(21 horas). La COA disminuy6 inmediatamente de 5.34 kg.m™>.d* a2 kgm>.d", lo

que representa una disminucion con un factor de 2.7.

Estos resultados sugirieron que, al igual que lo intentaron Dugba y Zhang
(1996), sirviéndose de un software de adquisicién de datos se podia desarrollar un
sistema viable, un algoritmo de control, que permitiera determinar la respuesta de

los microorganismos a los cambios en los parametros de su entorno.

8 I N I A A S 8
Operacién a 35°C
g .
e s wAea -6
; .
O I . '
§ i Operacion a 25°C N .,
=
& | \ i
8 " »
. i - T K
g | I -h.-/ -.'.' ’
0 LN R L . L S 0

)
s
8
8
8
3
3
3
g

Tiempo (h)

Figura IlI-26. Evolucion de la carga organica aplicada durante el periodo
automatizado a 35°C y 25°C en el ASBR tratando efluente lacteo
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H1-1.3.3. Conclusion

El estudio de la evolucion de las concentraciones de AGVs y COT
durante un ciclo, junto con la velocidad de produccion de biogas, permitio
desarrollar un sistema simple de control-accién para operar el ASBR. Mediante la
adquisicion y el registro en continuo de la velocidad de produccion de biogas, o lo
que es lo mismo, el biogas generado por el sistema, la duracion de las secuencias
pudo ser gobernada. Cuando la produccion alcanzaba el valor cero, o un valor
proximo, la reaccion de degradacion se consideraba terminada y el sistema de

control se activaba dando comienzo a un nuevo ciclo de tratamiento.

La duraciéon de los ciclos, no obstante, dependia directamente de las
condiciones de operacion establecidas. Entre ellas, las que mas incidencia tienen
sobre el desarrollo del proceso son: la cantidad de materia organica introducida al
inicio de ciclo con respecto a la concentracion de biomasa, es decir, Si/X, y la
temperatura de proceso. Este sistema permiti6 comenzar un nuevo ciclo,
inmediatamente después de la descarga del efluente tratado, sin intervencion de

periodos de inactividad entre el final de la fase de reaccion y la decantacion.

Las modificaciones esporadicas de la concentracion del influente y/o la
temperatura, mostraron que el sistema de control automatico reaccioné bien a tales
variaciones, sugiriendo que podria hacerlo, de igual forma, frente a otras
perturbaciones que puedan ocasionarse. Asi, se demostr6 su capacidad para
adaptar la duracion de la fase de reaccion, y por lo tanto, la COA, a la capacidad

de tratamiento intrinseca del reactor.

De la misma forma, diversos efluentes de origen agroalimentario fueron
tratados en un ASBR de funcionamiento automatizado. Lo resultados de dicha

experiencia se muestran a continuacion.
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III-2. TRATAMIENTO DE AGUAS RESIDUALES EN ASBR CON CULTIVO EN

SUSPENSION A 35°C

III-2.1. Introduccién

En esta segunda parte de los resultados obtenidos, se realizo el
seguimiento de un reactor anaerobio discontinuo, con el objetivo de comprobar la
viabilidad del sistema en el tratamiento de diferentes efluentes de origen

agroalimentario.

Al igual que para los efluentes de matadero y lacteo se utiliz6 un ASBR
de mezcla homogénea, con cultivo en suspensiéon operado a 35°C. Para los
efluentes procedentes del proceso de vinificacién, de la extraccion del mosto de
uva, de la destilacion del jugo de cafia de azicar y de melazas de cafia de aziicar, el
ASBR oper6 de forma automatizada (gobernado por el biogas generado por el

sistema).

Con el fin de observar la evolucién del sistema frente a posibles
variaciones en el flujo, la concentracién, e incluso, la naturaleza del residuo, el
ASBR con cultivo en suspension fue alimentado sucesivamente con los distintos
efluentes a lo largo de la experiencia. Al mismo tiempo, mediante el estudio de los
ciclos de produccion de biogas, a lo largo del tiempo y para los diferentes
efluentes, se observo la influencia que dichas variaciones podian ejercer sobre la
actividad de la biomasa en las diferentes condiciones de operacion. Problemas
técnicos puntuales pudieron ser la causa de la inestabilidad temporal del sistema

(cortes de corriente, problemas de conexién entre el autdémata y control-buffer,...).

Las caracteristicas de cada uno de los efluentes asi como los parametros
de funcionamiento, en las condiciones del estudio, han sido sintetizados y seran

mostrados a continuacion.
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II1-2.2. Caracteristicas de los efluentes tratados

Las caracteristicas de los efluentes de matadero y de la industria lactea

han sido ya mostrados en los apartados I11-1.2.1. y IlI-1.2.2..

Los efluentes vinicolas fueron recogidos de la balsa de almacenaje de
aguas residuales procedentes del proceso de vinificacién de la Bodega Cooperativa
de Narbonne (France). Aunque provengan del mismo punto de produccidén, no
forman parte del mismo periodo de vertido, razén por la que se encuentran
diferencias considerables, sobre todo a nivel de la concentracidon en materia
organica. Dicha materia organica est4 formada en su mayor parte por azucares y
acido tartico, y productos derivados del proceso de fermentaciéon, como el etanol
(Chapman y Sefton, 1994; Onofrio y Cugliangolo, 1999). Este tltimo, puede
representar mas del 95 % del total, en funcion del periodo de muestreo (Bories ef
al., 1998). También se puede encontrar presencia de compuestos fendlicos, tales
como taninos que podrian ejercer efectos toxicos sobre los microorganismo
involucrados en los procesos de degradacion anaerobia (Daffonchio ef al., 1998).
Las caracteristicas de ambos se pueden observar en la tabla ITI-3. Por lo general,
estas aguas residuales tienen bajas concentraciones de nitrogeno y fosforo con
respecto a la cantidad de materia carbonada, por lo que las relaciones C/N/P estan
desequilibradas (Chapman, 1998; Miiller, 1998; Raynal, 1994). Los efluentes
vinicolas fueron complementados en nitrogeno y fésforo, segin se muestra en la
tabla II-1.

El agua residual de mosto de uva, fue recogida de la balsa de aguas de
vertido de una fabrica de extraccion del mismo, en Azille (France). Estas aguas
proceden sobre todo del lavado de la fabrica (desde la maquinaria al suelo) y los
tanques de almacenamiento del mosto, por lo que en su composicion se encuentra
principalmente materia organica soluble (82 % del total). Esta materia organica

esta representada, en su mayoria, por gliicidos y acidos organicos (Cabanis et al.,
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1998). También se caracterizaron por poseer una baja concentracion de solidos en

suspension y un pH acido de 4.67.

Las vinazas de cafia de azicar y de melazas proceden de una fabrica de
destilacion de ron en Guadalupe (France). Ambas son el residuo liquido producido
durante la destilacion de subproductos (jugo y melazas de cafia de azicar) de la
produccion de azicar. Las vinazas de melazas empladas para alimentar del reactor
fueron diluidas con agua con el fin de obtener una concentraciéon en materia

organica de la alimentacion de 25 gDQO.L™.

Como se puede observar en la tabla III-3, la concentracion en materia
organica (expresada en gDQO.L") de las melazas fue significativamente mas
elevada que la que se encontr6 en las vinazas. La fraccién soluble de la DQO, para
las vinazas de cafia y de melazas, representé un 75 y un 95 %. Ambas poseian una

relativamente alta concentracion de sélidos y un pH en torno a 4.

Solo las vinazas de melazas poseian una cantidad limitada, pero
suficiente, de nitrogeno para su degradacién por via anaerobia, por lo que no

fueron complementadas.

- 120 -



-1t -

AGUA RESIDUAL

PARAMETROS (*)
E. Vinicola (1) E. mosto uva E. Vinicola (2) Vinaz,as cafia Melazas
azlcar
DQOr 17.6-22.3 51 10 238 90
DQOs 16.2-18.7 4.7 93 17.8 85.5
SST 1.38 0.65 1.05 6.14 55
SSv 1.08 0.5 0.77 5.25 3.93
AGVs 1.42 - 238 0.44-2.1 0.637
pH 553 4.65 5.73 38 4.12
NTK 0.055 trazas - 0.105 1.25

(*) Concentracion en g.L™; (1) Procedente de la primera salida; (2) Procedente de la segunda salida

Tabla III-3.

Caracteristicas de las aguas residuales tratadas en el ASBR a 35°C
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II1-2.3. Parametros de funcionamiento del SBR anaerobio para los diferentes

efluentes

Para el efluente de matadero y lacteo el reactor funcioné con ciclos de
duracion fija, predeterminada al inicio de la experiencia. Para el resto de las aguas
residuales estudiadas, el reactor operé de forma automatizada, siendo la velocidad
de produccion de biogas el parametro utilizado para ello. El caudalimetro de gas
empleado realizaba mediciones dentro de un rango entre 0 y 50 mL.min™". El pH,
medido en continuo, fue regulado por adicion de NaOH al 25 % (8.4 M). La

temperatura del reactor se mantuvo a 35°C a lo largo de todo la experiencia.

La etapa de funcionamiento automatizado se desarrollé durante un
periodo de 10 meses, con una de funcionamiento de 2 meses para cada agua
residual. Una vez puesto en marcha, el reactor traté de forma sucesiva todos los
efluentes (comenzando por el EV (1)) y sélo en una ocasién, cuando la
alimentacion cambio de efluente de EV (2) a vinazas de jugo de cafia de azcar,
fue de nuevo inoculado, ya que la concentracion en el reactor disminuy6 tras
algunos problemas técnicos que dieron lugar a una pérdida puntual de biomasa. El
moculo utilizado provenia de la salida decantada de un reactor de lecho fijo que

trataba vinazas de destileria, localizado en el LBE-INRA.

Los microorganismo mostraron una buena capacidad de adaptacion a los
cambios de alimentacion, observandose, en algunos casos, que el reactor operaba a
la carga organica maxima desde el principio al final del tratamiento del efluente,

incluso aumentando el volumen introducido del mismo.

En la tabla III-4, se ilustran los resultados obtenidos del tratamiento en
ASBR. Para los efluentes de matadero y lacteo, se trata de los valores obtenidos
para las COAs mas elevadas. Para el resto de los residuos, se muestran los valores

promedio encontrados para las condiciones de operacion elegidas en este estudio.

-122 -



Resultados y discusion

Las relaciones S,/X, empleadas fueron relativamente bajas, entre 0.15 y
0.49 gDQO.gSSV™, para el ASBR tratando efluente lacteo y efluente de mosto de
uva respectivamente. Con ello, aunque la estrategia de alimentacion elegida fue la
alimentacion rapida del reactor, con relaciones entre la duracion de alimentacion y
la duracion de la fase de reaccion menores o iguales de 0.1, se evitaron problemas
de sobrecargas e inhibicion por acumulacion de AGVs. Estas relaciones
correspondian a COE entre 0.3-1.25 gDQO.gSSV.d", lo que nos situé dentro del
rango empleado en la mayoria de trabajos realizados para el tratamiento de
efluentes en ASBR (Herum y Dague, 1993; Kennedy e al., 1991; Ndon y Dague,
1994; Ndon y Dague, 1997b; Reyes IIl y Dague, 1995; Timur y Oztur, 1997,
1999) y el rango tipico para el disefio de reactores anaerobios a 35°C (Grady et al.,
1999; Hall, 1992; Henze y Harremoés, 1983; Noyola, 1992).

Las cargas organicas aplicadas, en conjunto para todos los efluentes, se
encontraron entre 3.3 y 8.6 kgDQO.m>.d" y los TRHs variaron entre 0.98 y

6.6 dias, dependiendo de la concnetracion de la alimentacion.

La COA mas elevada fue obtenida para el tratamiento de EV (1), seguida
de 65,48, 56y45 ngQO'm'g’.d'1 para el efluente lacteo, vinazas de cafia de
azucar y de melazas y aguas de matadero, respectivamente. Las tasas de
depuracion en DQO; variaron entre 90-98.8 %, a excepcion de las vinazas de
melazas para las cuales disminuy6 a 75.3 %. La tasa de depuracion en DQO; varié
entre 74.7-93.2 %, y para las vinazas de melazas fue igual 63 %. Las vinazas de
melazas son una de las cargas contaminantes mas elevadas del sector
agroalimentario, y con mas dificultad para ser tratados por via biologica, con
relaciones DBO/DQO en torno a 0.4 (Bories ef al., 1985; Yeoh, 1997), el efluente
anaerobio aln tiene una alta DQO no biodegradable, que incluso un tratamiento
aerobio no seria capaz de eliminar significativamente. La vinaza de jugo de cafia
es mas biodegradable que la melaza ya que contiene compuestos organicos mas

simples y menor concentracion de sales inorganicas. Con la vinaza de jugo de cafia
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se puede alcanzar una eliminacion de la DQO del 80 %, mientras que para la
vinaza de melaza el limite superior parece encontrarse alrededor del 60 %
(Noyola, 1996). De esta forma, los rendimientos de eliminacién obtenidos en el

caso de las vinazas de melazas pueden considerarse coherentes.

Estos resultados superan (para ciertos efluentes; otros no han sido nunca
tratados en reactores discontinuos) a los obtenidos en los trabajos realizados hasta
el momento en ASBR con biomasa libre no granular, y a otros sistemas con
cultivo en suspensién con alta capacidad de retencion de biomasa, como son los
reactores anaerobios de contacto (Hall, 1992; Noyola, 1992). No obstante, es
necesario tener en cuenta factores como la temperatura de trabajo y la
concentracién del efluente, es decir, en general, las condiciones de operacion

empleadas en cada caso.

Por otro lado, y no menos importante, remarcar que la concentracion de
materia organica soluble a la salida del reactor se mantuvo en concentraciones
muy bajas, que no sobrepasaban los 0.65 gDQO.L" (dentro de rango entre 0.18-
0.641 gDQO.L?), a excepcion del efluente tratado de vinazas de melazas, para las
que aumentd a 5.8 gDQO.L. Los valores obtenidos para la DQO, fueron algo mas
elevados, debido fundamentalmente a pérdidas puntuales de biomasa en el efluente
tratado.

El rendimiento de biogas se mantuvo en torno a un valor igual o préoximo
a 0.5 Lpiogas 2DQO0csim ™", en todos los casos, y la velocidad de produccion de
metano se encontro situada entre 0.91 L.me,'l.d'l, correspondiente al tratamiento

de vinazas de melazas, y 3.14 L. Lyeactor.d”", al tratamiento de EV (1).
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AGUA RESIDUAL

PARAMETROS DE E. E. industria E. E. mosto E. Vinazas  Vinazas
FUNCIONAMIENTO matadero lactea Vinicola uva Vinicola cafia de
¢y ) azicar  Melazas
Relacién S/X, (gDQO.gSSV™) 0.3 0.08-0.15 0.38 0.49 0.38 0.29 0.31
COA (gDQO.m>d") 4.5 6.5 8.6 35 3.3 438 5.6
COE (gDQO.gSSV'.d") 0.6 0.17-0.3 0.96 0.5 1.25 0.67 0.5
SSV (gL™) 6 9.2-21.2 9,1-65 6.31 5.9-2.6 7.1 9.2
TRH (d) 0.98 321 2.2 1.45 3.05 6.6 53
DQO, salida (g.L ") 0.64 1.29 2.13 1.36 1.66 33 9.2
DQO; salida (g.L'™") 0.18 0.39 0.20 0.22 0.25 0.64 5.86
Rend. DQOtotal (%) 85 93.2 88.1 74.7 82.4 86.7 62.8
Rend. DQOsoluble (%) 90 98 08.8 955 97.1 96.3 75.3
DQO; degradada (gDQO.L"'.d™") 3 5.2 7.41 2.53 3 321 33
% CH, - - 83 80 83 63 57.4
Vel. Esp. Prod. CHy (L Lyeator .d) 228 2.57 3.14 0.93 1.2 1.01 0.91
Rend. de biogas (Lbk,ﬁs.gDQOeﬁm_") 0.5 0.48 0.5 0.5 0.44 0.59 0.49

(1)Procedente del primer vertido; (2)Procedente del segundo vertido

Tabla I1I-4. Parametros de funcionamiento obtenidos para los efluentes tratados en el ASBR a 35°C
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I1-2.4. Ciclos de produccion de gas para los diferentes efluentes

En los ciclos de produccion de biogas que van a ser mostrados a
continuacion el pico de biogas correspondiente a la entrada del efluente a tratar y
consecuente saturacion del caudalimetro de gas, a sido eliminado con el fin de
facilitar la interpretacion de las curvas. Podra diferenciarse como una zona de

produccion constante al inicio del ciclo.

Los primeros perfiles de la velocidad de produccion de biogas
observados, fueron los obtenidos en el tratamiento de aguas procedentes de la
industria lactea, cuando el reactor ain funcionaba con ciclos de duracion fija. Las
curvas fueron representadas en los apartados IM1-1.2.2. y MI-1.3.1, pudiendo
observar que la velocidad de produccion describié una progresion descendente
desde un valor méximo, al principio del ciclo, a un valor préximo a cero al final
del mismo. La velocidad especifica maxima de produccion de biogas permanecié

estable, para todas las COAs, con un valor promedio de 16 mL.gSSV'.h.

En la figura III-27, esta representado el perfil tipo de la velocidad de
produccién de biogas, asi como del pH, obtenidos durante el tratamiento del
EV (1) en el ASBR. Dicho perfil especifico mostraba dos zonas bien diferenciadas
a dos niveles de produccion diferentes. Un ciclo de tratamiento se puede, entonces,
dividir en dos partes. En primer lugar, correspondiendo aproximadamente a las dos
horas siguientes a la alimentacion, la producciéon de biogas fue maxima y
constante, en torno a 27 mL.min"". En segundo lugar, la velocidad de produccion
disminuy6 bruscamente hasta alcanzar un valor promedio de 14.5 mL.min"!, donde

permaneci6 varias horas (de 5 a 6 horas) antes de llegar al final del ciclo.

En la primera parte del perfil, se puede observar coémo una hora después
del comienzo del ciclo el pH disminuyé a un valor por debajo de 7. El sistema de

control respondio afiadiendo sosa y el reactor alcanzoé de nuevo la neutralidad.
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Posteriormente, el pH volvié a disminuir manteniéndose, en esta ocasion, por
encima de 7. Cuando la velocidad de produccion de biogas descendié (segunda
parte del perfil), la evolucion del pH cambid, siguiendo una progresion en alza
hasta el final del ciclo de tratamiento. La fuerte acidificacion del medio,
correspondiéndose con la velocidad de produccidon maxima de biogas, habia sido
observada con anterioridad para el efluente lacteo (apartado III-1.3.1.), siendo
originada por la rapida descomposicion de la materia organica en AGVs. Parte de
éstos fueron degradados en esta primera zona y parte se acumularon en el medio
debido a la diferentes velocidades de reaccion (acetogénesis y metanogénesis).
Cuando la produccion de biogas disminuyd, para mantenerse casi constante hasta
el final de la fase de reaccion, el pH comenzé a aumentar, pudiendo suponer que
en esta segunda parte del perfil, tenia lugar la biodegradacion de los AGVs

acumulados.
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Figura I1I-27. Perfil tipo de la evolucién de la velocidad de produccion de biogas y
el pH en el ASBR tratando efluente vinicola (1).

La velocidad especifica de producciéon de biogas maxima a lo largo de la
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experiencia, expresada en mL.gSSV™ h™, se encontré en torno a 29.8 y la duracién

total (reaccidén + decantacion) promedio de los ciclos fue de 8.45 horas.

Para el tratamiento del efluente de mosto de uva se pudieron encontrar
perfiles de produccion de biogas como el que se ilustra en la figura ITI-28. Existian
dos zonas con distinta velocidad de produccién, aunque no tan evidentes como
para el EV (1), sobre todo la primera zona. En la primera parte, 1.1 hora después
del comienzo de la alimentacién (tiempo comiin encontrado a lo largo de toda la
experiencia), la velocidad de producciéon de biogas fue aumentando hasta hacerse
maxima para disminuir después bruscamente hasta la segunda zona. Las
producciones maximas se encontraron dentro de un rango que varié entre 10.42 y
6.8 mL.min!, valores que se correspondian con velocidades de produccion
especificas, expresadas como mLbiogas.gSSV'h™ de 19.7 a 13.5 (0 de 033 y
0.22 en mLbiogas.gSSV" .min™). En la segunda zona, la velocidad de produccién
se mantuvo practicamente constante durante varias horas (de dos a tres horas) con
valores entre 6 y 4.6 mL.min" (0.18-0.15 expresadas en mL.gSSV'.min™) y
descendi6 posteriormente hasta el final del ciclo. La duracién de los ciclos a lo

largo de este periodo se redujo a valores entre 5 y 6.6 horas.

Tras un primer descenso del pH debido a la alimentacion, a su pH 4cido y
la baja alcalinidad que contenia, el sistema de control respondié afiadiendo sosa,
recuperando rapidamente la neutralidad. Se pueda observar que la acidificacion del
medio, coincidiendo con la velocidad maxima de produccién, continudé hasta
completarse la primera hora de ciclo, momento a partir del cual (segunda parte del

perfil) el pH aumenté poco a poco hasta el final del mismo.
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Figura I1I-28. Evolucion de la velocidad de produccion de biogas y el pH en el
ASBR tratando efluente de mosto de uva

Las curvas de velocidad de produccion obtenidas para el EV (2) fueron
similares a las ya descritas para el EV (1). La composicion de ambos residuos era
basicamente la misma (tablaIII-3), aunque la cantidad de materia organica
expresada en DQO; en el segundo caso era 2 veces menor que en el primero. El
agua residual se encontraba parcialmente acidificada, pudendo encontrar el doble
de la concentracion de AGVs que en el EV (1). El perfil tipo se encuentra
representado en la figura IT1-29.

El valor encontrado para la velocidad maxima de produccion de gas se
vio reducido a 11.2 mL.min (en el caso del ciclo ilustrado), en la primera zona.
En la segunda zona, el caudal de biogas habia disminuido considerablemente y
descendi6 poco a poco partiendo de un valor en torno a 6.7 mL.min™ hasta el final

de la produccion de biogas, aproximadamente 4.5 horas méas tarde. La evolucion
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del pH resultd ser idéntica a los casos anteriores. La velocidad de produccion
especifica de biogas méxima se encontré en torno a 30mL.gSSV'h'

(0.5 mL.gSSV".min™) y la duracién total promedio de los ciclos fue de 7 horas.
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Figura 11I-29. Perfil tipo de la evolucién de la velocidad de produccién de biogas y el
pH en el ASBR tratando efluente vinicola (2)

En el tratamiento de las vinazas de cafia de azicar las curvas obtenidas
cambiaron con respecto a las observadas anteriormente (figura 11I-30). Tras la
alimentacion, la velocidad de produccion aumenté en primer tiempo (alcanzando
un valor promedio de 11.8 mL.min") para disminuir después relativamente répido,
durante las 2.3 primeras horas del ciclo. Posteriormente, el caudal de gas continud
descendiendo hasta el final de la fase de reaccion con una velocidad mas o menos
constante promedio de 5.6 mL.min"". Durante las Gltimas horas del ciclo se puede
observar una zona donde la velocidad de producciéon se mantuvo en torno a valores

muy bajos (menores de 1 mL.min™). Dicha zona fue observada de forma puntual
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en algunos ciclos de tratamiento. La velocidad especifica de produccion de biogas

maxima fue de 17.8 mL.gSSV'h"' y la duracién total promedio de los ciclos

aumento a 17 horas.
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Figura III-30. Perfil tipo de la evolucién de la velocidad de produccion de biogas y
el pH en el ASBR tratando vinazas de cafia de aziicar.

La curva representada para el pH muestra que, al igual que en los otros
casos, existe una fase de acidificaciéon del medio que coincide con los valores
maximos de la velocidad de produccion de biogas, para ir posteriormente

aumentando hasta el final de la fase de produccion.

En el caso de las vinazas de melazas de cafia de azicar (figura III-31) los
ciclos de produccién estaban constituidos de nuevo por dos partes, pero en
ninguna de las dos se observd una zona donde el caudal de biogas se mantuviera

constante. Durante las dos primeras horas, se produjo un incremento de la
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produccion de biogas tras la entrada del residuo en el reactor, que dur6 unos
10 minutos, hasta alcanzar la velocidad de produccion maxima, 14 mL.min" en
promedio. A partir de entonces, siguid una progresion descendente hasta alcanzar
una velocidad igual a la mitad del valor maximo observado. Durante las 11 6
12 horas sucesivas (dependiendo del ciclo) hasta el final de la fase de reaccion, el
caudal de gas disminuyé lentamente describiendo una curva de pendiente menos
acentuada. El pH disminuy6 durante las dos primeras horas, cuando la produccion
se maximiz0 y aumentd poco a poco en las horas sucesivas hasta alcanzar un valor

constante, al final del ciclo.

La duracién de los ciclos de tratamiento de las vinazas de melazas de
cafia de azicar se encontré en torno a 14.5 horas y la velocidad especifica de

produccién de biogas méaxima promedio igual a 23 mL.gSSV1h,
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Figura ITI-31.  Perfil tipo de la evolucioén de la velocidad de produccion de biogas y
el pH en el ASBR tratando vinazas de melazas
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III-2.5. Conclusion

Las bases de dimensionamiento del ASBR tratando diferentes efluentes
de origen agroalimentario fueron determinadas en vistas a una posibe aplicacion
industrial. En general, se trat6 de efluentes de alta concentracion de materia
organica soluble, expresada en DQO, con valores que oscilaron entre 4.7 g L7 para
el efluente de mosto de uva y 25 g.L”', valor obtenido tras la dilucién de la vinazas
de melazas, y bajo contenido en sélidos, no superando los 6 gSST.L" en ningiin
caso. Las cargas orgénicas variaron entre 8.6 kgDQO.m™> L, carga maxima
aplicada para el EV (1) y 3.3 kgDQO.m> L™, aplicada para el EV (2), con COEs
practicamente constantes, de 0.96 y 1.25 gDQO.gSSV'.d", respectivamente. La
tasa de eliminacion de la materia organica soluble se situ6 por encima del 90 % en
todos los casos, a excepcion de las vinazas de melazas (aguas residual con alto

contenido en materia recalcitrante o dificilmente biodegradable) donde result6 ser
del 75 %.

Para cada agua residual tratada en el ASBR a 35°C se obtuvieron perfiles
especificos y caracteristicos. Aunque el caso del mosto de uva se observaron
algunas variaciones en la velocidad de produccion especifica a lo largo del
tratamiento, ésta se mantuvo aproximadamente constante para el resto de
efluentes. Las variaciones fueron principalmente debidas a problemas técnicos
(cortes de corriente, problemas de conexion entre el automata y control-buffer,...)
que desestabilizaban el sistema, llegando incluso a provocar pérdidas puntuales de
biomasa. La velocidad de produccion especifica calculada al micio del ciclo, o
primera zona para los casos en que la produccion se podia dividir en dos, varié
entre un valor de 30 mL.gSSV .h, para los dos EV, y 16 mL.gSSV.h", para el

efluente lacteo.

Observando la evolucion del pH se pudo ver como, en todos los casos,

una fuerte acidificacion del medio tenia lugar durante las primeras horas del ciclo,
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correspondiéndose con la velocidad de produccion maxima de biogas. Dicha
acidificacion habia sido observada con anterioridad para el efluente lacteo
(apartado III-1.3.1.), siendo originada por la rapida descomposicion de la materia
organica en AGVs. Parte de éstos degradados y parte acumulados en el medio
debido a la diferentes velocidades de reaccion (acetogénesis y metanogénesis).
Cuando el pH comenzé a aumentar hasta alcanzar su valor maximo, al final de la
fase de reaccidn, se pudo suponer que estaba teniendo lugar la biodegradacion de
los AGVs acumulados.

Por otra parte, los perfiles en los que se observaron dos niveles de
produccién de biogas bien diferenciados el uno del otro y con una velocidad mas o
menos constante, se corresponden con las aguas residuales mas simples, es decir,
aquellas que se encontraban compuestas por uno o dos substratos mayoritarios. El
fendmeno se pudo observar para el efluente vinicola, compuesto casi en su
totalidad por etanol y el mosto de uva, compuesto principalmente de azucares
(facilmente fermentables y susceptibles de ser rapidamente transformados en
etanol y acidos grasos de cadena corta). El resto estaban formadas por multiples
compuestos y los perfiles observados mostraban una produccion variable,
partiendo de un valor maximo para ir después disminuyendo a lo largo del tiempo,
resultado de la suma de las diferentes velocidades de degradacion (una para cada

compuesto o substrato).

Tras estos resultados y para completar la informacion sobre la viabilidad
del sistema y los parametros de disefio del ASBR a bajas temperaturas, dos
reactores anaerobios discontinuos fueron operados: uno tratando efluente de la
industria lactea a 25°C y el otro efluente vinicola a 20°C. Los resultados seran

mostrados a continuacion.
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III-3. DETERMINACION DE LAS BASES DE DIMENSIONAMIENTO A DIFERENTES

TEMPERATURAS EN SBR ANAEROBIO CON CULTIVO EN SUSPENSION

I1-3.1. Introduccién

Un estudio del efecto de la temperatura de operacidon en ASBR fue
llevado a cabo con la finalidad de determinar las bases de operacion para el disefio
a bajas temperaturas. Para ello se realizaron dos experiencias distintas. Una
primera experiencia con un dispositivo de 10 L de capacidad (8 L de volumen util)
operado a 20°C, para el tratamiento de efluente vinicola y una segunda experiencia
con un reactor de 5L de capacidad (4 L de volumen Wtil), tratando efluente
procedente de la industria lactea. Este Gltimo fue puesto en marcha a una

temperatura de 35°C para luego ser descendida a 25°C.

Se describira, en primer lugar, el comportamiento del ASBR operado a
20°C en el que se trato agua residual de la industria vinicola. Nos interesaremos en
la evolucion del sistema tras el aumento progresivo del volumen de alimentacion,
siendo operado de forma intensiva hasta su capacidad maxima de depuracioén. Los
resultados podran elucidar el potencial interés de operar reactores discntinuos a

temperatura ambiente.

Por ultimo, se mostraran los resultados obtenidos en un ASBR tratando
efluente procedente de la industria lactea a 35°C tras un descenso brusco de la
temperatura de operacion (disminucion de 10°C), con la finalidad de evaluar los
efectos sobre la carga aplicada y el rendimiento del sistema en la eliminacion de la

materia organica, principalmente de la DQO soluble.
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IM1-3.2. Funcionamiento y biodegradabilidad a 20°C

El reactor fue inoculado, al 50% (4 L + 4 L), con el efluente de un reactor
de lecho fijo que trataba vinazas de destileria y de una laguna anaerobia para el
tratamiento de efluente vinicola, ambos localizados en el LBE-INRA (Francia). La

concentracion de SSV, al inicio de la experiencia, fue igual a 7.5 g. L™

Las caracteristicas del EV (2) fueron mostradas en el apartado III-2.2.
(tabla 1II-3), siendo complementado en N y P siguiendo las proporciones de la
tabla II-1. El influente permanecio a temperatura ambiente antes de ser introducido

en el sistema para evitar perturbaciones en el mismo.

El reactor fue operado con una sucesion de ciclos de 12 horas. La
supervision del sistema se realizo mediante Control-BUFFER y la duracion de los
ciclos de tratamiento y las distintas fases que lo componen, fueron fijadas
(predeterminadas al inicio de la experiencia) utilizando un autémata. El
caudalimetro de gas empleado realizaba mediciones dentro de un rango entre 0 y
10 mL.min™. Una sonda de pH, afiadida al sistema, realizaba medidas en linea (on-
line) del pH en el reactor, pero no fue utilizado ningin sistema de control para su

regulacion.

Para el aumento de la carga organica aplicada se realiz6 un aumento
progresivo del volumen de alimentacion sin modificar la concentracion del
influente. La estrategia de operacion empleada fue alimentar rapidamente el
reactor, con relaciones entre el tiempo de alimentacion y el tiempo de reaccion
menores de 0.1, a lo largo de la experiencia. El reactor fue agitado de forma
continua durante la fase de llenado hasta el final de la fase de reaccion. Las

relaciones S./X, empleadas se encontraron entre 0.04 y 0.21 gDQO.gSSV™.
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En la figura II-32, se muestran las COAs y los TRHs aplicados al reactor
durante la experiencia. Al inicio de la experiencia, el volumen elegido de
alimentacion fue pequefio e igual a 0.5 L para ser poco a poco aumentado hasta
1.6 L. La carga organica aplicada fue aumentada de 0.6 a 2kgDQO.m>.d" y el
TRH pas6 de 16 a S dias. Las fluctuaciones en la COA, estan ligadas a las
variaciones en la concentracion de carbono en el influente, como podemos ver en
la figura I1-33.
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Figura IlI-32. Evoluciéon de la carga organica aplicada y tiempo de retencion

hidraulico, ASBR tratando efluente vinicola a 20°C

Se puede ver que la DQO; y la DQO, se mantuvieron con valores
promedio de 1.5gL' y 05gL? para cargas comprendidas entre 0.6 y
1.5 kgDQO.m>.d". Para cargas organicas entre 1.5 y 2 kgDQO.m>.d", se observo
un aumento de la concentracion de AGV en el efluente de salida, que provoco un

aumento de la DQO, tanto total como soluble en el efluente tratado. La duracion
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de los ciclos, que habia sido fijada en 12 horas, resultd ser insuficiente para cargas
superiores a 1.86 keDQO.m™.d™.
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Figura I1I-33.  Evolucion de la concentracion de materia organica en DQO total y
soluble a la entrada y salida, ASBR tratando efluente vinicola a 20°C

En la figura II-34, se encuentra representado el rendimiento de
eliminacion la DQO frente a la COA al reactor. Las tasas de eliminacién de la
materia organica se encontraron entre 74 a 92.6 % para la DQO, y 84 a 98.6 %
para la DQO,, para cargas comprendidas entre 0.6 y 1.86 kgDQO.m>.d". Para
cargas superiores las tasas de eliminaciéon de la DQO, tanto total como soluble,

disminuyeron a 66 y 70 %, respectivamente.

La produccion de metano alcanzé su valor maximo de produccion de
0.54 LCH, Liactor.d”, para una carga de 1.5 kgDQO.m>.d"! y un TRH de 7 dias.

Para cargas superiores se observo un fallo en el sistema (acumulacién de AGVs en
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el efluente de salida) disminuyendo la produccién de biogas. Observando las
curvas de velocidad de produccion de biogas se pudo ver que al final de los ciclos
de tratamiento la gasificacion no se habia detenido, es decir, el sistema no tenia
tiempo suficiente (en 12 horas) para degradar toda la materia organica afiadida con

la alimentacion siendo el origen del malfuncionamiento del reactor.
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Figura I1I-34. Evolucion de la tasa de depuraciéon en DQO; y DQOs frente a la carga
organica aplicada, ASBR 20°C

En la figura III-35, esta representado un ejemplo de los perfiles de la
velocidad de produccion de biogas observados, asi como del pH, obtenidos
durante el tratamiento de EV (2) en el ASBR 20°C. El ciclo corresponde a una
carga aplicada de 0.95 kgDQO.m>.d™%.

El perfil especifico mostraba dos zonas bien diferenciadas a dos niveles

de produccion diferentes (como ya se observd anteriormente en el tratamiento de
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efluente vinicola a 35°C). Un ciclo de tratamiento se puede dividir en dos partes.
En primer lugar, correspondiendo aproximadamente a las 3 horas siguientes a la
alimentacion, la produccion de biogas fue maxima, con un valor igual a
5.7mL.min". En segundo lugar, la velocidad de produccién disminuy6
bruscamente hasta alcanzar un valor promedio de 3.5 mL.min", donde permanecié
varias horas (5 horas) antes de llegar al final de la fase de reaccién. Comparando
estos resultados con los obtenidos para el mismos efluente a 35°C se pudo
observar que las velocidades de produccion de biogas, en ambas zonas, se

encontraban reducidas practicamante a la mitad (1.9 veces menores).

Caudal de biogas - 7.1

Caudal de biogas (mL.miﬁl)

Tiempo (h)

Figura III-35. Velocidad de produccién de gas para una COA de 0.95 kgDQO.m>.d™
en el tratamiento de efluente vinicola, ASBR 20°C

Al igual que se observé para el efluente de la industria lactea (apartado
I-1.2.2), 1a velocidad de produccién de biogas maxima fue aumentando a medida
que se aumentaba la COA, asi como la duracién del periodo de produccion. La
velocidad especifica maxima de produccién de biogas aumentd a lo largo de la

experiencia, encontrandose dentro de un rango entre 2.1 y 5.7 MLiogas. gSSV ' h 7.
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En la tabla ITI-5, se ilustran los paraetros de funcionamiento obtenidos en
el tratamiento de las aguas residuales de a industria vinicoal a 35° y a 20°. Siendo
el mismo agua residual, se encontraron parametros de funcionamiento distintos,
pudiendo observar el efecto que puede ejercer sobre el proceso un descenso de la
temperatura por debajo del 6ptimo. Principalmente, remarcar que la carga organica
maxima aplicada al ASBR a 35°C resulté ser 1.8 veces mayor que la aplicada a
20°C, con valores de 3.3 y 1.8 kgDQO.m>.d", respectivamente y que el TRH
aumentd 1.7 veces en el sistema a 20°C. En las condiciones de este trabajo, la
velocidad de eliminacion del residuo a 20°C no resulté ser la misma que a

temperaturas mas elevadas, tal y como concluyeron Dague et al. (1970).

PARAMETROS DE
35°C 20 °C
FUNCIONAMIENTO

Relacion So/X, (2DQ0.gSSV™) 0.18-0.38 0.04-0.21

COA (gDQO.m>d") 33 0.3-1.86
COE (gDQO.gSSV'.d") 0.6-1.25 0.07-0.42
SSV (gL 5.9-2.6 9-5
TRH (d) 3 16-5
DQO; salida (g.L™) 1.66 15
DQO; salida (g.L™) 0.25 0.5
Rend. DQOtotal (%) 82.4 87.1
Rend. DQOsoluble (%) 97.1 95.5
% CH, 83 822
Vel. Prod. CH; (L. Lygactor .d™) 1.2 0.26-0.5

Tabla III-5. Parametros de funcionamiento del tratamiento en ASBR de EV (2) a
35°Cy20°C

Aunque los valores promedio de la DQO; en el efluente de salida de los

reactores eran casi idénticos en ambos casos, con valores de 1.6y 1.5g L' (a35y

-141-



Resultados y discusion

20°C) la DQOs fue dos veces mas importante a la temperatura mas baja. No
obstante, en ambos casos, hay que destacar que la cantidad de materia organica
(expresada en DQO soluble) remanente tras el tratamiento, no super6 los 0.5 g.L'!.
Esto supuso la obtencion de rendimientos de eliminaciéon de la DQO en forma

soluble elevados y proximos entre si, de 97.1 y 95.5 %, a35 y 20°C.

III-3.3. Efecto de la disminucion de la temperatura de operacién en el

tratamiento de agua de la industria lactea

Las condiciones de operacion del ASBR tratando efluente de la industria
lactea a 35°C fueron descritos en el apartado ITI-1.3.2.2.. E1 ASBR operé en modo
automatico durante 72 dias. Durante dicho periodo, la temperatura de operaciéon
fue modificada, dividiendo en dos partes la experiencia: 36 dias trabajando a 35°C
y los 36 restantes, a 25°C.

La digestion anaerobia puede inestabilizarse con los cambios de las
condiciones de operacion. De hecho, las bacterias metanogénicas y las OHPA son
mas susceptibles a las perturbaciones del entorno que las fermentativas, por lo que
se pueden producir acumulaciones de productos intermediarios como los AGVs e
hidrégeno molecular en el digestor, debido a la disminucién de la actividad de los
microrganismos acetogénicos y metanogénicos. Ademas, se puede observar un
aumento de los solidos en suspension en el aguas tratada, una disminucién del pH,
la produccion de biogas puede disminuir, asi como el contenido de metano en el
mismo (Nachaiyasit y Stuckey, 1997). Por esta razén, aunque es posible trabajar a
amplios rangos de temperatura (de menos de 10°C a 60 6 70°C), las fluctuaciones
no deberian ser mayores de 1 a 3°C (Alonso, 1990). Sin embargo, en este estudio
la temperatura fue modificada brutalmente con la finalidad de observar el efecto
sobre la carga organica aplicada, sobre la capacidad amortiguadora del sistema, y
para la determinacion de las bases de funcionamiento a dicha temperatura, una vez

que el sistema se habia estabilizado.

-142 -



Resultados y discusién

Durante el periodo de operacion a 35°C, la carga organica promedio que
se aplico al sistema fue de 5.34 kgm™.d", con una concentracién de materia
organica en el influente de 20 y 154gL' de DQO total y soluble,
respectivamente. Manteniendo constantes el resto de los parametros, se descendié
bruscamente la temperatura de operacién a 25°C, el dia 36. Esto produjo una
disminucion de la velocidad de reaccion metabdlica, y en consecuencia, una
prolongacion del tiempo necesario para llevar a cabo el ciclo de tratamiento. La
COA disminuy6 inmediatamente de 5.34 kg.m™.d" a 2 kg.m™.d"". Basandonos en
la ecuacion de Arrhenius, una disminucién de la temperatura da como resultado
una disminucion de la velocidad de reaccion, y un bajada de 10°C, provocaria una
disminucion de las velocidades de reaccion bioldgica a la mitad (Metcalf y Eddy,
1991; Nachaiyasit y Stuckey, 1997) y una bajada de 15°C podria disminuir la
actividad biologica con un factor de 3 (Languenhoff y Stuckey, 2000). En este
estudio el resultado de un descenso de 10°C de la temperatura origind una
disminucion de la COA de 5.34 a 2 kgDQO.m>.d”, es decir, un reduccion de 2.7
(Figura III-26, apartado ITI-1.3.2.2). No obstante, debido a la automatizacion
basada en la velocidad de produccion de biogas y por lo tanto, a la capacidad del
sistema para adaptar la duracion de la fase de reaccién segin la cantidad de
materia organica afiadida al principio del ciclo, no se produjo una acumulacién de
AGVs. El ecosistema acabd por adaptarse a la nueva temperatura de operacion,
pero la COA no varid, considerando el resultado obtenido como la COA maxima

del sistema a 25°C.

La cantidad de materia organica soluble residual presente al final del
ciclo de tratamiento era muy reducida, siendo de 0.12 gDQO,L™ como promedio
en la primera parte de la experiencia (35°C) y de 0.3 gDQO.L" en la segunda
(25°C). Las tasas de depuracion en DQO,, para dichas cargas, fueron en valor
promedio iguales a 99.2 %y 98 %, a 35y 25°C.
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En la figura I1-36, se encuentran ilustrados, sobre una curva que
representa la actividad metanogénica a distintas temperaturas (determinadas por
distintos autores y extraida de Henze y Harremoes, (1983)), los valores obtenidos
en las condiciones de operacion de este estudio para ambos efluentes.
Considerando una actividad maxima (100 %) en los procesos que funcionaron a
35°C, se calculd la actividad de los ASBR que trabajaron a baja temperatura y
fueron afiadidas a la figura. Los valores encontrados fueron de una reduccion en la
carga organica aplicada del 45 %, en el tratamiento de EV (2) a 20°C y del 72 %,

en el caso del efluente procedente de la industria lactea a 25°C.

Actividad a la temperatura en el eje de abceisas
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Figura I1I-36. Dependencia de la temperatura en procesos en rango mesofilo (35°C)
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1I¥-3.4. Conclusion

El ASBR operado a 20°C, tratd dos efluentes diferentes de forma
consecutiva. Las COAs en el tratamiento de efluente vinicola, fueron de 0.3-
2kgDQO.m>.d" con un TRH (a la maxima COA) de 5 dias. En el tratamiento de
EV (2), una acumulacion de AGV fue observada para cargas superiores a
1.86 kgDQO.m™.d", la duracién de la fase de reaccion no era suficiente para la
completa degradacion de la materia organica introducida al inicio del ciclo. Para
dicha COA el redimiento de eliminacion fue igual a 95.5 % y 87 % para la DQO, y

DQOyrespectivamente.

Comparando la capacidad de dos ASBRs tratando efluente vinicola a
distintas temperaturas (35 y 20°C), se observd como la COA descendidé con un
factor de 1.8, es decir, de 3.3 kgDQO.m>.d" a 35°C a 1.86 kgDQO.m> d. Sin
embargo, la eficiencia del sistema, expresada en DQO,, se mantuvo en ambos

casos por encima del 95 %, siendo de 95.5 % a20°C y de 97 % a 35°C.

En el ASBR tratando efluente de la industria lactea se provocéd un
descenso brusco de la temperatura, de 35°C a 25°C, con la finalidad de observar el
efecto sobre la carga organica aplicada asi como la capacidad amortiguadora del
sistema. Un descenso de 10°C de la temperatura originé una disminucion de la
COA de 5.34 a2 kgDQO.m>.d, es decir, un reduccién de 2.7.

Todos los resultados expuestos han permitido visualizar el efecto directo
que la temperatura puede ejercer sobre las velocidades de eliminacién o reduccion
de la materia organica en el ASBR permitiéndonos determinar las bases de

dimensionamiento a baja temperatura.

Las experiencias realizadas hasta este punto, han sido orientadas hacia

aspectos fundamentales de la operacion en ASBRs tales como la carga organica a
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aplicar, volumétrica y especifica, tiempo de retencion hidraulico, temperatura de
proceso, etc..., con el fin de optimizar las condiciones y parametros de operacion y
poder realizar un correcto disefio de los mismos y transmitirlo a escala industrial.
No obstante, el funcionamiento por lotes o0 modo “batch”, puede permitir, ademas,
el estudio de aspectos basicos de la cinética de reaccion de la digestion anaerobia.
Con esta finalidad se ha llevado a cabo el estudio de las cinéticas de degradacién
de la materia organica para distintas aguas residuales, siendo comparados con los
perfiles de produccion de biogas obtenidos a lo largo de ciclos discretos de

tratamiento. Los resultados se muestra en el siguiente apartado.
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II-4. ESTUDIO DETALLADO DE LOS CICLOS DE TRATAMIENTO

I11-4.1. Introducciéon

Las mediciones realizadas en "batch" han sido generalmente
consideradas de gran valor para la determinacion de la biodegradabilidad de las
aguas residuales y/o las caracteristicas de los lodos empleados (Spanjers y
Vanrolleghem, 1995). El SBR anaerobio es un sistema versatil que permite
elucidar aspectos basicos sobre el procesos de la digestion anaerobia, a veces en
periodos de tiempo muy reducidos El mejor conocimiento de las cinéticas de
reaccion podria permitir obtener las condiciones Optimas de funcionamiento y

facilitar en gran medida el control de los mismos.

Con esta finalidad se realiz6 el analisis de las cinéticas de degradacion
para distintos efluentes en el ASBR a 35°C. Se llevo a cabo el seguimiento, junto
con la velocidad de produccion de biogas a lo largo de un ciclo, de la velocidad de
desaparicion de substrato asi como la aparicibn y consumo de productos

intermediarios de la digestion, los AGVs.

Las aguas residuales motivo de este estudio fueron: aguas ressiduales de
la industria vinicola (EV°1), la produccion de mosto de uva, la industria lactea y

vinazas de jugo de cafia de azicar.

Para una mejor comprension de los fenémenos observados en los ciclos
de tratamiento con aguas residuales reales, se realizaron, ademas, inyecciones de

productos intermediarios de reaccion, etanol y acetato, en el caso del EV (1).
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II-4.2. Cinética de degradacion para aguas residuales de origen vinicola

Los parametros de operacion del ASBR tratando efluente vinicola a 35°C
asi como el perfil tipo de la velocidad de produccion de biogas, ya fueron descritos

en los apartados I1-2.3. y ITI-2.4..

El reactor automatizado seglin la duracion de la fase de reaccion,
determinada por la produccion de biogas generado por el sistema
(funcionamiento intrinseco del mismo), trabaj6 con un TRH de 2.2 d, una COA
promedio de 8.6 gDQO.L".d" y una carga organica masica o especifica de
0.96 gDQO.gSSV™'.d". La relacién So/X, fue de 0,38 gDQO.gSSV™.

La concentracion media de DQO soluble en el efluente tratado fue de
200 mg L, valor que se correspondia con un porcentaje de eliminacion de la
materia organica soluble del 98.8 %. Este resultado muestra que la matena
organica presente en el efluente vinicola, hasta el 95 % etanol (Bories ef al., 1998),
es facilmente biodegradable por via anaerobia con tan solo un 1.2 % de la DQO
soluble inicial refractaria tras el tratamiento. Estos valores resultaron ser muy
similares a los encontrados en el tratamiento de efluente vinicola en sistemas
aerobios, tanto continuos como discontinuos (Canler ef al., 1998; Torrijos y
Moletta, 1997).

Durante la experiencia de biodegradabilidad en el ASBR, ademas de
realizar el seguimiento de los perfiles de la velocidad de produccion de biogas y el
pH, se realizaron muestreos puntuales del contenido del reactor a lo largo de un
ciclo. La DQO soluble y los AGVs fueron medidos pudiendo observar la
evolucién de ambos parametros a lo largo un ciclo es decir, la cinética de

degradacion de la materia organica por el ecosistema.
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En la figura II-37, se encuentran representados el perfil especifico de la
velocidad de produccién de biogas (mostrado con anterioridad en el apartado III-
24) y la cinética de degradacién de la DQO y los AGVs (expresados como
mgDQO.L™) obtenidos durante un ciclo de tratamiento. En dicho perfil se pueden
observar dos zonas bien diferenciadas a dos niveles de produccion de biogas
diferentes. En primer lugar, correspondiendo aproximadamente a las dos horas
siguientes a la alimentacion (1.93 horas), la produccion de biogas fue maxima y
constante, en torno a 27 mL.min"". En segundo lugar, la velocidad de produccién
disminuy6 bruscamente hasta alcanzar un valor promedio de 14.5 mL.min"', donde

permanecié varias horas (5 horas) antes de llegar al final del ciclo.

Las curvas representadas en la figura para la DQO y los AGVs siguen
también dicho perfil dividido en dos partes. En la primera zona, produccioén
maxima de biogas, se puede observar como la materia organica (medida como
DQO soluble) es degradada rapidamente pasando de un valor maximo de 2676 a
1758 mgDQO.L™? en tan sélo 1.93 horas. Al mismo tiempo la concentraciéon de
AGVs en el medio aumenta progresivamente haciéndose maxima 2 horas después
del inicio del ciclo con un valor expresado en DQO de 1381.7 mg.L™". Tras el
descenso brusco de la velocidad de produccién de biogas, la velocidad de
desaparicion de la DQO disminuye con respecto a la velocidad de degradacion en
la primera zona, descendiendo junto con los AGVs a velocidad constante hasta el
final de la fase de reaccion. El ciclo finaliza con ausencia total de AGVs en el
medio, por lo que la DQO, que permanece en el reactor (318 mgDQO.L™) puede
ser considerada como recalcitrante, persistente a la biodegradacion bajo el
conjunto de condiciones de este estudio (Grady, 1985), no biodegradable o
fraccién soluble inerte inicial. También podria ser considerada, en parte, como
productos residuales solubles generados por los microorganismos (Soluble
microbial products, SMP) o subproductos del metabolismo endogeno (dead-end
products) a los que habria que afiadir restos no biodegradable de la matriz

extracelular, en el caso de los sistemas de biopelicula (Amaiz, 2000). Orhon y
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colaboradores (Orhon et al., 1993), desarrollaron un método para la determinacion
de los SMP y poder diferenciarlos asi de una posible fraccion inerte inicial
presente en el residuo. En nuestro caso, no se han realizado las pruebas requeridas
para la determinacién de los mismos por lo que no podemos conocer con exactitud

el origen de dicha materia organica presente al final del ciclo.
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Figura I1I-37. Evolucion de la concentracion de materia organica, AGVs totales y
velocidad de produccion de biogas para un ciclo de tratamiento de
EV (1)

En la figura ITI-38, se muestra la DQO no procedente de los AGVs
obtenida por diferencia entre la DQO presente en el medio y la DQO proveniente
de la produccion y acumulacion de AGVs en el mismo. Puede observarse como la
materia organica introducida con la alimentacion es degradada y transformada en
AGVs en la primera zona (la velocidad de producciéon de AGVs es superior a la
velocidad de consumo de los mismos) y en la segunda, la DQO; presente tiene

como origen los AGVs acumulados en el medio. La velocidad de degradacion de
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la materia organica presente en la alimentacion es relativamente rapida observando
como después de dos horas del inicio del ciclo ésta permanece practicamente
constante hasta el final de la fase de reaccion. Este mismo comportamiento o
cinética de reaccion fue también observada en sistemas aerobios que operaban en
las mismas condiciones que en este estudio, es decir, pH 7 y la misma

complementacion con Ny Py a35°C (Viaud et al., 1994).

La evolucién de la concentracion de los distintos AGVs presentes en el
sistema a lo largo del ciclo (figura I-39), muestra que el acido acético se
encuentra en mayor proporcion que el resto, a lo largo del mismo. Las
proporciones fueron de 81.8 % para el acético (C;) frente aun 13.4% y un 4.7 %

para el propidnico (Cs) y el butirico (Cy), respectivamente.
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Figura I11-38. Evolucion de la concentracién de AGVs, DQO, DQO no proveniente
de los AGVs y velocidad de produccién de biogas para un ciclo de
tratamiento de EV (1)
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A partir de las concentraciones de acetato y propionato encontradas al
inicio de la segunda zona, y segin la reaccion estequiométrica, se pudo verificar si
la produccion de biogaz provenia o no exclusivamente de la degradacion de los
AGVs. La cantidad de metano obtenida por estequiometria resultd ser
practicamente idéntica, teniendo en cuenta que podria haber un retraso entre la
produccion del biogas y el registro del mismo (2.56 L), a la cantidad de metano
obtenida por integracion de la velocidad de produccion de biogaz en dicha zona
(2.86 L). La cantidad total de metano producido a lo largo del ciclo fue igual a
5.7 L, dando lugar a un rendimiento de metano de 0.38 LCH4/gDQO¢jiminada-

Caudal de biogas
/ T 2000

T 1500

1]
<
.

[¥
=}
L

- 1000

Acidos grasos volatiles (gL )

ot
<
e

T 500

Velocidad de produccién de biogas (mL.min hy

Tiempo (b)

Figura III-39. Evolucion de la concentracion de AGVs y velocidad de produccion de
biogas para un ciclo de tratamiento de EV (1)

Los resultados obtenidos podrian sugerir que existe una actividad
importante del ecosistema, principalmente de los microorganismos acidogénicos y
acetogénicos, en la primera zona del ciclo y una velocidad de producciéon de

biogas generada, casi en su totalidad, proveniente de la degradacion de C,, es
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decir, de la actividad de los microorganismos metanogénicos, en la segunda zona.

Tras las observaciones realizadas y sabiendo que el efluente vinicola esta
compuesto en su mayoria por etanol (en ocasiones en mas de un 95 %), se
realizaron inyecciones de etanol en el reactor siendo la Gnica fuente de carbono
afiadida al sistema. También, se realizaron inyecciones de acetato, ya que es el
AGYV que predomina y casi el Gnico que aparece en la segunda zona del perfil de
producciéon de biogas. En ambos casos la alimentacion fue sustituida por
soluciones, bien de etanol o de acetato, con una concentraciéon en materia organica

expresada en DQO de 2 gDQO.L..

Los resultados obtenidos para el ciclo de tratamiento de etanol se
muestran en la figura III-40. Tanto el perfil de produccion de biogas como las
cinéticas de degradacion de la DQO y los AGVs siguieron el mismo
comportamiento que en el caso del agua residual problema. En la primera zona, la
produccion de biogas fue maxima y practicamente constante durante las dos
primeras horas tras la inyeccion (27.8 mL.min"! en promedio), acompafiada de una
rapida desaparicion de la materia organica soluble asi como de una acumulacion
de AGVs en el medio. Después descendid bruscamente a un valor medio proximo
a la mitad de la velocidad de produccién de la primera zona (14.7 mL.min™) la
cual provenia directamente de la degradacion de los AGVs, representados en este
caso, solo por C,. Al final del ciclo hubo ausencia total de AGVs en el medio. La
duracion total del ciclo fue de 4.2 horas, repartidas al 50 % entre la primera y la
segunda zona. Se observo, ademas, una DQO remanente de 262 mgDQO.L", que
fue considerada como DQO inerte (invariable a lo largo del ciclo), ya que el valor
de 1a DQO medida justo antes de realizar la inyeccion del etanol en el reactor, fue

practicamente la misma (274 mgDQO.L™).

A partir de la concentracion de acetato encontrada en el medio al inicio

de 1a segunda zona, y segin la reaccion estequiométrica, se calculd la cantidad de
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metano esperada. La cantidad obtenida resulté ser practicamente idéntica, teniendo

en cuenta que podria haber un retraso entre la produccion del biogas y el registro

del mismo, a la cantidad de metano obtenida por integracion de la velocidad de

produccion de biogaz en dicha zona, con valores de 1.1L y 1.17L,

respectivamente. La cantidad total de metano producido a lo largo del ciclo fue

igual a 4 L, dando lugar a un rendimiento de metano de 0.40 LCH4/gDQO¢jiminada-
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Figura III-40. Evolucion de la velocidad de produccion de biogas, DQO y AGVs

para un ciclo de tratamiento de etanol como fuente de carbono en el

ASBR

Para el ciclo de tratamiento con acetato como tnica fuente de carbono se

obtuvieron los perfiles que se presentan en la figura III-41. En este caso, solo se

observo una de las zonas, la segunda, donde la velocidad de produccién de biogas

asi como la velocidad de eliminacion de la DQO y la de acetato se mantuvieron

aproximadamente constantes durante las 6.47 horas que duré el ciclo. El valor

promedio de la misma fue igual a 13 mL.min™. Al final del ciclo hubo ausencia
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total de AGVs en el medio y

una DQO remanente de 272 mgDQO.LY,

considerada también en este caso como DQO inerte. Los resultados muestran que,

en las condiciones de este estudio,

una cinética de orden-cero.

la velocidad de degradacion del acetato sigue

La cantidad de metano esperada a partir de la concentracion de acetato en

el medio resultd ser idéntica a la obtenida por integracion del caudal de biogas

registrado a lo largo del ciclo et igual a 3.8 L CH,. El rendimiento de metano fue

igual a 036 LCHMgDQOelmada.
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Figura IlI-41. Evolucién de la velocidad de produccién de biogas, DQO y AGVs

para un ciclo de tratamiento de acetato como fuente de carbono en el

ASBR.

La comparacion entre los resultados del efluente vinicola, el etanol y el

acetato sugieren que la produccion de biogas en la primera fase del ciclo tratando

EV o etanol refleja la produccion acumulada del biogas que proviene de la
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acidificacion de la materia organica y del consumo de los AGVs que se van
originando. Tras dos horas del comienzo del ciclo, la reaccion de acidificacion de
la materia organica afiadida finaliz6, dando como resultado una bajada brusca de la
velocidad de produccion de gas. En este punto, el gas generado es funcion de la
degradacion de los AGVs. Los niveles de la velocidad de biogas, provocados por
el descenso brusco tras dos horas del comienzo del ciclo, sugieren ademas que las
velocidades de las dos reacciones permanecen practicamente constantes y que la
conversion del acetato a biogas es el paso limitante del proceso global de
degradacion. La produccion de biogas permanece casi constante durante la
primera zona del ciclo por lo que podria decirse que la acidificacion de los
componentes del efluente vinicola (en su mayoria etanol) también siguen una

cinética de orden-cero.

La actividad de produccion de biogas especifica fue calculada para cada
zona (primera y segunda) para los tres casos y se muestra en la tabla III-6. Se
puede observar como la actividad especifica fue muy similar en la primera zona
para el etanol y el EV (1) y que en la segunda zona el valor encontrado para los
tres substratos fue casi idéntico. Estos valores pueden, por lo tanto, ser
considerados como tipicos para la degradacion del etanol y el acetato,
respectivamente, y susceptibles de ser utilizados como patrén de actividad para

otros ecosistemas.

ACTIVIDAD DE PRODUCCION ESPECIFICA (mLbiogas.gSSV'.h™)

Efluente vinicola Etanol Acetato
ZoNA 1 298 30.7 No hay fase de
acidificacion
ZONA 2 16 16.8 15.6

Tabla III-6.  Actividad de produccion de biogas especifica para EV, etanol y
acetato
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La produccién de metano a partir del gas carbénico (CO,), via de
evacuacion de los hidrégenos producidos durante las etapas de hidrélisis y sobre
todo de acetogénesis, es una reacciéon de reduccion rapida que asegura alrededor
del 30 % del metano (McCarty, 1981; Mclnerney et al., 1979, Metcalf y Eddy,
1991; Moletta, 1993). El 70 % restante proviene de la degradacion del acido
acético. Haciendo la hipotesis que la produccion de biogas en los ciclos de
tratamiento se encuentra dividida en dos partes (figura I11-42): una primera que
corresponderia a la transformacion de la materia organica en AGVs y una segunda
correspondiente a la degradacion de éstos Gltimos, dichos porcentajes deberian ser
encontrados. De esta forma, la cantidad de metano proveniente de ambas fases fue
calculada. En primer lugar para el etanol puro, el resultado fue de 69.3 % de
metano procedente de la degradacion del acido acético y 30.7 % procedente de la
acidificacion-hidrélisis; los porcentajes tedricos fueron encontrados. Del mismo
modo, para el EV (1) se deberian encontrar valores similares (aunque no idénticos
ya que la composicion de la materia orginica no es exactamente la misma). Los
valores obtenidos fueron de 77.6 % y 22.4 % para la degradacion de AGVs y la
acidificacién, respectivamente, alejandose un poco de los valores teoricos. La
razon por la cual se observo este fendomeno es que la materia organica, aunque
completamente acidificada no fue transformada en su totalidad en acido acético
(habia propidnico presente en el medio, figura II-39) y por lo tanto, atin habia

produccion de hidrogeno y CO; susceptibles de ser reducidos a metano.

La oxidacion anaerobia del etanol puede llevarse a cabo por reduccion de
diéxido de carbono a acetato o propionato, o bien condensado con acetato a
butirato. Existen siete reacciones posibles durante la degradacion del etanol (Wu y
Hickey, 1996). Los resultados obtenidos en este estudio, tanto de la cinética de
degradacion del EV como del ciclo con etanol puro, sugieren que la reaccion

llevada a cabo por el ecosistema podria ser la siguiente:

CH,CH,OH +H,0 — CH,CO0™ +2H, +H" AG"(kcal.mol™)=2.3
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Los resultados observados en los tres casos permitieron, ademas, el
calculo de las velocidades promedio de degradacion de la DQO y de la
degradacion de los AGVs (expresados en DQO) fueron calculados. Los calculos
fueron realizados a partir de los datos presentados anteriormente para cada uno de

los ciclos y substratos (figura I1I-43 a, by ¢) y se presentan en la tabla III-7.
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Figura I1I-42. Evolucién de la producciéon de biogas a lo largo de un ciclo de
tratamiento de EV (1)
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Figura I11-43. Evolucion de la produccion de biogas y perfiles de la DQO y los

AGVs para: a) efluente vinicola; b) etanol; ¢) acetato.
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La tabla ITI-7 muestra que la velocidad de degradacion de la DQO en la
primera zona del ciclo se encuentran muy proximas entre si para el agua residual
problema (EV) y el etanol, con un valor promedio de 0.688 gDQO.L h™. En la
segunda zona del ciclo de produccidn, las velocidades de degradacion de la DQO
disminuyeron, para ambos, con respecto a la velocidad de la primera zona y fueron
similares a la velocidad de degradacion encontrada para el acetato. El valor
promedio fue de 0.310 gDQO.L*h. La velocidad de los AGVs resulté ser
idéntica que la velocidad de eliminacién de la DQO en la zona 2 para el EV y
estuvieron proximas para el etanol y el acetato. El valor medio fue de
0.297 ¢gDQO.L !,

Considerando, entonces, las reacciones de degradacion tanto para la DQO
como para los AGVs (en las condiciones de este estudio), es posible estimar la
velocidad de la fase de acidificacion promedio para el efluente vinicola y para el
etanol, siendo ésta igual a 0.375 gDQO.L""h™".

Efluente Etanol Acetato
vinicola
ZonNnAa l
rogo (€DQO.L™ h) 0.699 0.677 l‘izg?gcf::foie
ZONA 2
rpoo (gDQO.L" h) 0312 0.314 0.303
racv(gDQO.L'hY) 0.312 0.290 0.291

TablallI-7.  Velocidades de degradacion promedio de DQO y AGVs para EV,
etanol y acetato

En sistemas aerobios uno de los métodos mas empleados para
caracterizar el funcionamiento de un sistema de lodos activados es la medicion de

su actividad respiratoria o ensayo de respirometria. Dicho ensayo est4 basado en la
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medida directa de la velocidad con la que los microorganismos consumen el
oxigeno (en mgL'h') para la oxidacion el substrato organico y para la
respiracion endogena (Arnaiz, 2000). A partir de ésta, se pueden determinar los
parametros cinéticos, coeficientes estequiométricos, la biodegradabilidad del
substrato (Quesada et al., 2001; Spanjers y Vanrolleghem, 1995) y también ha sido
utilizada para controlar la duracion del periodo anaerobio en procesos SBR bio-P
(Larose et al., 1997). Todas las observaciones realizadas en esta parte del estudio,
sugieren que la medida instantanea de la velocidad de produccion de biogas, a lo
largo de un ciclo en el SBR anaerobio, podria ser considerada como un parametro
simple y eficaz para determinar la biodegradabilidad de un agua residual o una
sustancia especifica, el efecto que un toxico provocarian en el sistema, e incluso
podria ser un método indicativo para determinar la actividad especifica del mismo,
es dectr, podria ser considerado como un método equivalente a la respirometria

aerobia, pero en condiciones de anaerobiosis.
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IM-4.3. Cinética de degradacién para aguas residuales provenientes de la

produccién de mosto de uva

Los parametros de operacion del ASBR tratando efluente de mosto de
uva a 35°C asi como el perfil tipo de la velocidad de produccién de biogas, ya
fueron descritos en los apartados II-2.3. y 1II-2 4..

El reactor automatizado segin la produccion de biogas generado por
el sistema trabajo con un TRH de 1.45 d, una carga organica aplicada promedio
de 3.5gDQO.L".d" y una COE de 0.5 gDQO.gSSV'.d". La relacion S/X,
media fue de 0,49 gDQO.gSSV™'. La DQO soluble promedio en el efluente tratado
fue de 207 mg. L}, valor que se correspondia con un porcentaje de eliminacién de

la materia orgénica soluble del 95.5 %.

Como para el ASBR tratando EV, se realizaron tomas de muestras del
contenido del reactor a lo largo de un ciclo de tratamiento. Junto con la velocidad
de produccion de biogas, la DQO; y los AGVs de las mismas fueron analizados.
En la figura 1T1-44, se muestra una de las cinéticas llevadas a cabo para el efluente
problema. En ella se encuentran ilustrados el perfil de produccién de biogas, la
DQO y los AGVs (expresados como DQO). Al inicio del ciclo la produccion
constante de gas se corresponde con la salida forzada del biogas contenido en el
reactor y la consiguiente saturacion del caudalimetro durante la alimentacion (de
duracion 14 min). Este periodo de saturacion ha sido eliminado para facilitar la
interpretacion de los resultados ya que de todas formas no podemos saber

exactamente que es lo que ocurre a lo largo del mismo.

En el apartado III-2.4. se observé una etapa de acidificacion de la materia
orgéanica durante la primera hora del ciclo. De esta forma, el ciclo podria dividirse
en una fase de acidificacion de la materia organica y una fase de degradacion de

los acidos producidos. Tras la realizacién de la cinética de degradacion, en primer
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lugar, se puede observar como la DQO; presente en el medio parece descender
rapidamente al mismo tiempo que la concentracion de AGVs aumenta hasta su
valor maximo. Posteriormente, la degradacion de la DQO se ralentiza hasta que
1.23 horas después del inicio del ciclo comienza a descender de nuevo, junto con
los AGVs y de forma constante, hasta el final de la fase de reaccion. Como ya fue
observado para el EV, una pequefia parte de la DQO presente en el medio se
encuentra ain en el reactor al final de la fase de reaccion y de produccion de

biogas, siendo considerada como DQO recalcitrante o no biodegradable.

La velocidad de produccion de biogas comenzé aumentado (justo
después de la alimentacion) hasta alcanzar un valor maximo, 0.97 horas mas tarde,
posteriormente, disminuyé de forma brusca donde permanecié practicamente
constante (promedio de la velocidad de produccién de biogas de 5.4 mL.min™)

hasta el final del ciclo (5.17 horas después).
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Figura I1I-44. Evolucién de la concentracion de materia organica, AGVs totales y

velocidad de produccion de biogas
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Si se observa la evolucion de los AGVs presentes en el medio (figura III-
45) podemos ver que estan representados por acético y propionico. Cuando la
produccioén de biogas disminuy6 (segunda zona), la concentracion de C; y C3
presentes en el medio comenzo a disminuir al mismo tiempo y de forma constante
hasta el final del ciclo de tratamiento. La relacion propionato/acetato permanecio
por debajo de 1.4 a lo largo del ciclo, indicando que el proceso de degradacion se
mantuvo estable (Ahring et al., 1995).
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Figura I1I-45. Evolucion de la concentracion de AGVs y velocidad de produccion de
biogas en el ASBR tratando efluente de mosto de uva.

La cantidad de metano proveniente de la fase de acidificacion-hidrolisis
y de la metanizacion (siendo los valores tedricos 30 % y 70 %, respectivamente;
apartado I1I-4.2.) fueron integrados y calculados a partir del caudal de biogas
registrado. En este caso, los porcentajes hallados se encontraron bastante lejos del
valor teorico, siendo 8.2 % para la primera zona y 91.8 % para la segunda. No

obstante, fue un resultado esperado ya que en este caso la concentracion de
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propiodnico es elevada ain en la segunda zona de produccion de biogas, a lo largo
de la cual sera degradado junto con el acetato. El metano generado no tenia como
origen exclusivo la reduccion del acido acético sino también la reduccion de
hidrégeno y CO; provenientes de la degradacion del propionico. Asi, la cantidad

total de metano en la segunda fase fue mas importante que en la primera.

Utilizando la concentracion de cido acético y propidnico presentes en el
medio al inicio de la segunda zona y segin la reaccion estequiométrica de
reduccion de los mismos a metano, la cantidad teérica de metano pudo ser
calculada y comparada con la cantidad real obtenida (a partir del caudal
registrado). Los valores obtenidos resultaron estar muy proximos entre si, siendo
0.75 LCH, y 0.778 LCHy, respectivamente. Este resultado pone de manifiesto que
la hipétesis de correspondencia entre la velocidad de produccion de biogas en la
segunda zona y la degradacion de los AGVs, tal y como vimos en el apartado
anterior, parece logica también para los ciclos de tratamiento del efluente de mosto

de uva.

La cantidad total de metano generado en el ciclo de tratamiento fue de
1.12 L y el rendimiento de metano fue igual a 0.33 LCH4/gDQO¢liminada-

A partir de las observaciones realizadas la velocidad de degradacion de la
DQO en la primera zona no pudo ser calculada. Con la alimentacién fueron
aplicados al sistema 750 mgDQO.L™' de los cuales sélo se observaron
592 mgDQO,L™. La velocidad de produccién de biogas durante la fase de
alimentacion no se conoce, debido a la saturacion del caudalimetro, por lo que no
podemos saber a que velocidad se llevd a cabo la degradacion de la materia
organica durante el periodo de alimentacion y/o si se trata de un fenémeno fisico
de retencion de la materia organica en los floculos, de absorcion celular, etc. No
obstante, en la segunda zona la velocidad de eliminacién de la DQO, asi como la
de los AGVs totales fue calculada (figura II-46). Ambas resultaron ser idénticas
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con un valor promedio de 100 mgDQO. L™ h™. Los resultados sugieren que, en las
condiciones de este estudio, la velocidad de degradacion de los AGVs podria

también seguir una cinética de orden-cero.

15 7 . i 00
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Figura III-46. Evolucion de la concentracién de materia organica, AGVs totales y
velocidad de produccion de biogas ASBR tratando efluente de

produccion de mosto de uva
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III-4.3. Cinética de degradacién de las vinazas de caiia de aziicar

Los parametros de operacion del ASBR tratando vinazas de jugo de cafia
de aziicar a 35°C asi como el perfil tipo de la velocidad de produccién de biogas,

ya fueron descritos en los apartados III-2.3. y III-2.4..

El reactor automatizado segin la produccion de biogas generado por
el sistema trabajo con un TRH de 6.6 d, una carga organica aplicada promedio
de 4.8 gDQO.L".d" y una COE de 0.67 gDQO.gSSV'.d". La relacién So/X,
media fue de 0.29 gDQO.gSSV™. La concentracion media de DQO soluble en el
efluente tratado fue de 0.641 gDQO.L, valor que se correspondia con un

porcentaje de eliminacion de la materia organica soluble del 96.3 %.

Los resultados de la toma de muestras realizada a lo largo de un mismo
ciclo para la DQO y los AGVs se encuentran ilustrados junto con la velocidad de

biogas generado por el sistema en la figura IT[-47.

Tras la alimentacion, la velocidad de produccion aumenté en primer
tiempo para disminuir después, relativamente rapido, durante las 2.3 primeras
horas del ciclo. Posteriormente, en un primer momento el caudal de gas descendio
POco a poco y se mantuvo en torno a un valor promedio de 5.6 mL.min"! durante
5 horas. La produccion finalizo 11.8 horas después del inicio del ciclo. Durante las
Gltimas horas del ciclo se puede observar una zona donde la velocidad de
produccién se mantuvo en torno a valores muy bajos (menores de 1 mL.min™).

Dicha zona fue observada de forma puntual en algunos ciclos de tratamiento.

La curva representada para el pH mostrada en el apartado I1I-2.4, al igual
que en los otros casos, una fase de acidificaciéon del medio que coincidia con los
valores maximos de la velocidad de produccion de biogas, para ir posteriormente

aumentando hasta el final de la fase de produccién. La eliminacion de la DQO del
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medio no parece ser constante en ningin instante a lo largo del ciclo. Como se
puede ver en la figura 11I-47, la materia organica aplicada al con la alimentacion
descendié poco a poco desde el inicio hasta el final de la fase de reaccion, con una
concentracion que vari6 entre 2158 mgDQO.L™! y 678 mgDQO.L™'. La curva
obtemda para los AGVs, expresados en DQO, sigue el mismo perfil que en los
casos anteriores, es decir, un aumento progresivo hasta una concentracion maxima
(682.6 mgDQO.L™Y), zona de acidificacion, a partir de la cual descienden de forma

constante hasta el final del ciclo, donde la concentracion se igualo a cero.
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Figura I1I-47. Evolucién de la DQO,, AGVs totales y velocidad de produccion de

biogas ASBR tratando vinazas de caiia de aziicar

Si se observa la DQO presente en el medio que no proviene de los AGVs
(figura 111-48) se puede comprobar que una vez alcanzada la concentracion
maxima de AGVs (tras 2.3 horas del inicio del ciclo), practicamente toda la
materia organica soluble restante tiene como origen los AGVs formados y

acumulado en el medio.
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Figura I1I-48. Evolucién de la concentracién de AGVs, DQO, DQO no AGVs y

velocidad de produccién de biogas en el ASBR tratando vinazas de

cafia

En la figura III-49, se ilustra la evolucion de los diferentes AGVs
presentes en el medio. Como para el efluente proveniente de la extraccion del
mosto de uva los AGVs se componen de C; y Cy, pero en proporciones iguales en
este caso. Aproximadamente 45 minutos después del inicio del ciclo, la
concentracion de acético llegd a su concentracion maxima (permaneciendo
constante) mientras que el propidnico presente en el medio continué aumentando
hasta maximizarse. En el tiempo de ciclo 2.3 horas, ambos comenzaron a
descender, a velocidades proximas entre si (39 mgC, L2h? y 47 mgC, L™ h"),
hasta su completa desaparicion al final de la fase de reaccion. La relacion
propionato/acetato se mantuvo por debajo de 1.4, indicando que no hubo

desequilibrio entre las fases de degradacion.
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Como para los anteriores efluentes, el porcentaje de metano proveniente
de la fase de acidificacion-hidrélisis y de la reduccion del acético y la cantidad de
metano tedrica esperada a partir de los valores maximos para la concentracion de
AGVs presente en el medio, fueron calculados. En este caso, los porcentajes
obtenidos fueron de 10.6 y 89.4 %, para la acidificacion y la reduccion del acético,

respectivamente, ya que en el medio existia una concentracion de propioénico

importante.
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Figura I1I-49. Evolucién de la concentracion de AGVs y velocidad de produccion de
biogas en el ASBR tratando efluente de mosto de uva.

A partir de la concentracién maxima de acético y propidnico producidos,
se calculd por estequiometria la cantidad tedrica de metano esperada. Teniendo en
cuenta la posibilidad de retraso entre la produccion de biogas y el registro del
mismo, la cantidad tedrica (1.13 LCH,) se encontrd proxima a la cantidad obtenida
por integracion del caudal de biogas registrado (1.32 LCH,). La cantidad total de
metano generado en el ciclo de tratamiento y el rendimiento de metano fueron de
2.2 LCH, y 0.37 LCH4/gDQOxkiminada, TESPECtivamente.
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I11-4.4. Cinética de degradacion para aguas residuales de la industria lactea

Las condiciones de operacion del reactor ya han sido descritas en los
apartados 111-1.2.2. y I1I-1.3.1..

Durante la experiencia, para el ASBR tratando efluente lacteo, se
realizaron medidas puntuales de la concentracion de AGVs y COT a lo largo de un
ciclo de tratamiento dado, para distintas COAs. Un ejemplo de los resultados
obtenidos, para una carga aplicada de 4 kg.m™.d"', se muestran en la figura III-50
(bis figura I1I-24, apartado III-1.3.1.). El volumen de alimentacion por ciclo, en
ese momento era de 0.35 L con una concentracion de carbono organico soluble y
de AGVs promedio de 5 gL y 340 mg.L, respectivamente. La relacion So/X, ,
expresada en gDCO.gSSV., fue igual a 0.13 y 0.038, expresada en gCOT.gSSV™,
La velocidad de produccion especifica maxima se encontré en torno a un valor
promedio de 16 mL.gSSV'h"' (valor que permanecié constante durante la

experiencia).

A lo largo del ciclo, a diferencia de los casos presentados anteriormente,
la produccion de biogas no se mantiene constante y el ciclo de produccion no se
divide en zonas. Con respecto a la degradacién de la materia organica, el perfil
obtenido también se aleja de los perfiles tipo representados para el resto de los
efluentes tratados. La concentracion de COT aumentd, en un primer tiempo,
alcanzando un valor maximo de 300 mg L™ una hora y medio tras el comienzo del
mismo, y posteriormente disminuyé a hasta alcanzar un valor estable promedio de
77 mgL™, 4.5 horas mas tarde, cuando la produccién de biogas descendié a un
valor en torno a 1 mL.min”, antes de anularse completamente. Inmediatamente
después de la alimentacion, se puede observar como la materia organica aplicada
al sistema empezd a ser transformada, apareciendo AGVs en el medio como

productos de la reaccion biologica.
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Figura III-50. Evolucion de la concentracion de COT y AGVs durante un ciclo a una
COA de 4 kg.m™.d" en el ASBR tratando efluente lacteo

Se pudo establecer una relacion entre el aumento de los mismos y la
concentracién de COT en el medio. Pero aunque el aumento de COT esté
relacionado con el aumento de la concentracion de AGVs, la cinética obtenida
para la degradacion de COT es atipica. En primer lugar, se observé que la
concentracion de COT encontrada justo después de la alimentacién fue de sélo
168 mg.L™, que corresponde a un 34 % de la cantidad de COT introducida en el
reactor con la alimentacién (500 mgCOT.L™). En segundo lugar, en teoria (como
ya se ha observado en otras cinéticas de degradacion llevadas a cabo), a medida
que la materia organica es degradada, apareciendo AGVs en el medio, la cantidad
de carbono deberia disminuir desde un valor maximo del inicio hasta el final de la
reaccién y sin embargo, no se observa dicho perfil en las curvas obtenidas (no

encontrandose el maximo hasta 1.5 horas después de la alimentacién).
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Dos posibles fendomenos pueden estar teniendo lugar en el digestor
tratando efluente de la industria lactea: (i) la acumulacion intracelular de la materia
organica, descrito en condiciones de aerobiosis, como una reaccion que tiene lugar
cuando el crecimiento microbiano se encuentra limitado por una baja
concentracion de substrato disponible, con respecto a la concentracién de biomasa
(Chudoba et al., 1992) y (ii) un fenémeno fisico de retenciéon de la materia
organica en los floculos formados por la biomasa. En las condiciones de este
estudio, no se pudo llegar a una conclusion sobre lo estaba ocurriendo exactamente

en el reactor durante el ciclo de tratamiento de efluente lacteo.

La curva observada para los distintos AGVs (figura III-51) fue también
diferente que para los otros efluentes. En esta ocasion, se encontraban
representados por acido acético, propidnico y valérico, siendo el primero
mayoritario sobre los dos restantes. Mientras que la produccion de C; y Cs
comenzd inmediatamente tras la alimentacion, la produccion de Cs se retrasd y
empez6 1.5 horas después del inicio del ciclo, punto en el cual todos alcanzaron su
concentracion maxima. Posteriormente, fueron disminuyendo poco a poco hasta el
final de la fase de reaccion. La velocidad de degradacion de los mismos no fue

constante en ningin momento del ciclo.

La principal contribucion de materia organica de estas aguas residuales
son la lactosa (carbohidratos), grasas y proteinas, siendo la caseina el componente
proteinico mayoritario, 80 % del total de proteinas (Vidal et al., 2000). En este
estudio, el agua problema estaba compuesta por una solucién de leche desnatada
diluida por lo que el componente grasa queda practicamente excluido. Los
componentes principales son entonces carbohidratos y proteinas. En condiciones
de anaerobiosis la hidrolisis de las proteinas es lenta (més que la de los
carbohidratos) y la de los carbohidratos solubles, tales comola lactosa, es en
general mas rapida y casi total. Cada uno de los componentes, que ademas se

encuentran a diferente concentracion en el medio, tiene una velocidad de
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degradacion diferente. En condiciones de aerobiosis, la velocidad total de
eliminacion de un substrato multicomponente vienen dada por la suma de las
velocidades individuales de los componentes a un tiempo dado y la curva de
velocidades acumulada sigue una cinética de primer-orden (Pitter y Chudoba,
1990). En las condiciones de este estudio, la concentracion (por separado) de cada
uno de los elementos que componian el agua residual no fue determinada, por lo
que, solamente con los resultados obtenidos, DQO, AGVs y la curva descrita por
la produccion instantanea de biogas, no podemos confirman que la degradacion del

efluente lacteo sigue una cinética de primer-orden.
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Figura III-51. Evolucion de la concentracion de AGVs durante un ciclo a una COA
de 4 kg.m>.d”" en el ASBR tratando efluente lacteo
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II1-4.5. Conclusion

El seguimiento de la produccion instantanea de biogas, junto con la
determinacion de la curva de degradacion de la materia organica, expresada en
términos de DQO soluble y AGVs, permiti6 clarificar la cinética de reaccion del
proceso de digestion, en el caso del EV (1). Las condiciones de este estudio, con
relaciones So/Xp de 0.38 gDQO.gSSV™, permitieron optimizar la actividad
metabolica de los microorganismos y trabajar a velocidades maximas de
eliminacion del substrato, de acuerdo con la cinética de Monod. De esta forma,
tanto velocidad de produccién de biogas como las velocidades de degradacion de
etanol y la de acetato, resultaron seguir cinéticas de orden-cero. Dividendo el ciclo
de produccion en dos zonas, claramente diferenciadas, en primer lugar, se puede
observar la produccion simultanea del biogas generado a partir del hidrogeno
liberado por la fermentacion del etanol a acetato (microorganismos acetogénicos)
asi como el producido a partir de acetato (microorganismos metanogénesis
acetoclasticos) y posteriormente, el biogas procedente exclusivamente de la

degradacion del acetato (metandgenos acetoclastas).

Para los efluentes formados por multiples compuestos, los perfiles
observados mostraban una produccién variable, partiendo de un valor maximo
para ir después disminuyendo a lo largo del tiempo, resultado de la suma de las
diferentes velocidades de degradacion (una para cada substrato). Es mas dificil la
separacion de las fases de la digestion que estan teniendo lugar, sobre todo
disponiendo simplemente de las curvas de degradacién de la DQO y de los AGVs
frente al biogas.
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IMT-5. REACTOR ANAEROBIO DISCONTINUO CON CULTIVO FLJADO A UN

SOPORTE INERTE

II-5.1. Introduccién

Se presentan en esta parte de los resultados obtenidos el estudio de un
ASBR con cultivo fijo a un soporte inerte movil (ASBBR: anaerobic sequencing
batch biofilm reactor), o reactor fluidizado de funcionamiento discontinuo. Como
se ilustrd en el apartado I1-2.3. el dispositivo experimental estaba compuesto de un
reactor de 5 L de capacidad. Durante la experiencia el funcionamiento ciclico del
reactor (duracion de los ciclos de tratamiento) estuvo controlado por la produccién
de biogas. La medida del caudal de biogas fue realizada en linea por un
caudalimetro, registrandose en un ordenador mediante Control-BUFFER y
permitiendo la visualizacion de las curvas correspondientes. El caudalimetro

utilizado realizaba mediciones dentro de un rango de 0-50 mL.min™.

En primer lugar se describira el comportamiento del reactor piloto
tratando vinazas de destileria, observando principalmente como el sistema puede
alcanzar cargas aplicadas elevadas cuando se opera de forma intensa hasta su

capacidad de depuracion maxima, asi como los ciclos de produccion de biogas.

Posteriormente, se mostraran los resultados obtenidos del estudio de la
acumulacion de la biomasa sobre el material de soporte en el reactor, asi como la
influencia de la condiciones de operacion sobre la misma. El seguimiento de la
colonizacion se realizé mediante la medida de la concentracion de solidos volatiles
y la concentracion de fosfato unido a fosfolipidos de las membranas bioldgicas de
los microorganismos en la biopelicula, asumiendo la determinacion del fosfato

unido a lipidos como un indicador de la biomasa viva de la biopelicula.
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III-5.2. Seleccion del material de soporte

El soporte utilizado fue la puzzolana, roca volcanica proveniente de la
cantera de Puy-de-Dome (Francia). La eleccion de la misma como material de
soporte para el ASBBR, se llevo a cabo segiin dos criterios: su potencial para la

colonizacién, y su capacidad de sedimentacion.

La eleccion segiin su potencial para la colonizacion se realizé en base a
un estudio precedente en reactores de lecho fluidizado continuos (Garcia-
Calderon, 1994). En un principio, dicho estudio se eligieron tres soportes por ser
los mas econoémicos frente al resto. Se realizaron las mediciones de sus
caracteristicas fisicas (tamafio, densidad real, forma,...) y observaciones a
microscopio mostraron el estado de sus superficies. También fueron analizados los
rendimientos de depuracion de cada uno de estos materiales en un reactor
biologico de lecho fluidizado y se realizé un seguimiento de la colonizacién del
soporte por la biomasa. De los tres soportes la puzzolana tenia la densidad real
mas elevada, una superficie muy accidentada y rugosa, estado muy propicio para
la adhesion bacteriana e igual potencial que los otros con respecto al rendimiento
de depuracion. Las conclusiones de este trabajo fueron que la biopelicula que se
desarrolla sobre los soportes con densidad real mas elevada son los mas densos y
mas activos. Estos resultados, nos daban una idea de la capacidad de retencion de
biomasa y actividad de la misma que podriamos obtener con este soporte (la

puzzolana), por lo que fue el primer criterio de eleccion.

Un segundo criterio fue que la puzzolana debido a su alta densidad,
sedimenta rapidamente, hecho que nos permitiria reducir la fase de decantacién del
ciclo de tratamiento, y realizar de esta forma un mayor nimero de ciclos por dia, y

consecuentemente tratar una mayor cantidad de residuo.
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III-5.3. Funcionamiento y biodegradabilidad.

El tratamiento de estos vertidos, las vinazas de alcoholeras, presentan una
serie de inconvenientes como son: caudales irregulares, con periodos punta de
produccion y periodos de parada, composicion variable y alto contenido en materia
organica (Aznar y Jimenez, 1993b). Los reactores discontinuos proporcionan una
gran flexibilidad, muy apropiada para vertidos tan variables y ademas, presentan la

ventaja de ser simples y compactos, ya que todo ocurre en el mismo tanque.

La utilizacion de un soporte inerte, fijo o moévil, ademas ofrece las
ventajas asociadas a los sistemas de crecimiento fijo (Brinke-Seiferth ez al., 1999;
Hirl y Irvine, 1996; Kaballo, 1997; White y S., 1998). Estas incluyen: la mejora
del tratamiento de compuestos organicos presentes en baja concentracion, la
retencion de un gran numero de organismos de crecimiento lento y/o de
organismos con pobre capacidad de sedimentacion, en general, mayor cantidad de
biomasa por unidad de volumen de reactor y la disminucion o eliminacion del
tiempo necesario para la decantacién, dando como resultando una disminucion del

tiempo total del ciclo.

La eficacia del ASBBR o reactor fluidizado de funcionamiento
discontinuo, se determiné en términos de eliminacidn de materia organica, de
produccion de biogas y de actividad metanogénica. El criterio elegido para el
aumento de la carga aplicada fue: una tasa de depuracién de la DQO; por encima

del 80 % y ausencia de AGVs en el efluente.

Inoculacion del reactor

La siembra del reactor fue realizada al 20 % sobre un volumen util de
4.25 L. El inéculo utilizado provenia de una laguna el tratamiento de vinazas de
destileria localizado en LBE-INRA, Narbonne (Francia).
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Caracteristicas del efluente tratado

El efluente agroalimentario elegido para su tratamiento en el ASBBR
fueron las vinazas de destileria de la Destileria de Narbonne (France), cuyas

caracteristicas (valores promedio) se presentan en la tabla ITI-8.

La concentracion de materia organica, expresada en DQO, de las vinazas
fluctué entre 17 y 20.6 gL' y la DQO, represent6 un 91.4% del total (vari6 entre
157y 19.7gL™"). La cantidad de SST y SSV se encontraron muy préximas, con
un valor promedio 1.47 y 1.27 g L™, respectivamente. La concentracién en acidos
grasos volatiles era importante e igual a 6.8 g L™ (valor medio), de los cuales el
49% era acético, el 22.8 % propionico. El pH del efluente era acido y vari entre 4
y 5.4. La vinazas fueron completadas con nitrogeno, fosforo y una mezcla de
elementos traza presentados en el apartado II-1. segin Buffiére y colaboradores
(Buffi¢re et al., 2000), los cuales observaron un claro aumento de la eficiencia del
sistema (del 65 a mas del 90 %) en un lecho turbulento (fluidizacion trifasica

inversa) en el tratamiento de estas mismas vinazas.

Parimetros Concentracién (g.L™)
DQO, 18.7
DQO; 17
SST 1.47
SSv 1.27
pH 48
AGV 6.8
NTK 0.37
P, 0.087

Tabla II-8. Composicion de vinazas de destilerias en el ASBBR
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Ciclos de funcionamiento

El reactor oper6 durante 7 meses de forma automatizada (gobernado por

el biogas generado por el ecosistema). La operacion se llevo a cabo a 35°C.

Para el aumento de la carga organica aplicada se realizo un aumento
progresivo del volumen de alimentacion sin modificar la concentraciéon del
influente, partiendo de un volumen de alimentacién inicial de 125 mL.ciclo™. El
volumen final de influente afiadido al reactor fue de 1.2 L.ciclo™. La estrategia de
operacion empleada fue alimentar rapidamente el reactor, con relaciones entre el
tiempo de alimentacion y el tiempo de reacciéon menores de 0.1, a lo largo de la

experiencia.

El sistema fue agitado de forma continua durante la fase de reaccion,
mediante la recirculacion en flujo ascendente del contenido liquido del reactor
(apartado I1-2.3.). Una vez que la produccién de biogas habia llegado al caudal
mimimo fijado, a partir del cual el ciclo se consideraba terminado, la recirculacion
se detenia y comenzaba la fase de decantacion. La duracidn de ésta ultima fue de

15 mn. a lo largo del estudio.

Inmediatamente después de la decantacion se realizaban de forma
consecutiva la salida del efluente tratado (igual al volumen de alimentacion) y una
nueva alimentacion del reactor. Tras la decantacidn, el vaciado y la alimentacion,
comenzaba de nuevo la recirculacion y en consecuencia, la fase de reaccién de un
nuevo ciclo de tratamiento. En la figura II-52, se ilustra un esquema de la

sincronizacién de las diferentes fases del ciclo de tratamiento en el ASBBR.
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Final de ciclo l
No recirculacion — |
Vaciado [
Alimentacion [1
Adicién de sosa M

Figura I1I-52. Esquema de la sincronizacién de la fases de operacion en el ASBBR

tratando vinazas de destileria

Evolucion del sistema y caracteristicas del efluente tratado

El criterio elegido para el aumento de la carga aplicada fue: una tasa de
depuracion de la DQO; por encima del 80 % y ausencia de AGVs en el efluente.
Fue incrementada progresivamente por etapas, aumentando el volumen de
alimentacion entre un 25-50 %, partiendo de un volumen de 125 mL de vinazas

por ciclo. El reactor fue operado hasta su carga maxima.

La evolucion de la carga entrante (expresada en kgDQO.m>.d") esta
representada en la figura ITI-53. Se puede observar la evolucién de la carga de 1.7
a 16 kgDQO.m>.d", alcanzada el dia 160 de operacion, y que el TRH disminuyé
de 12.1 a 1.1 dias. No obstante, la COA maxima fue obtenida puntualmente, por
razones que se explicaran mas adelante, pudiendo considerar que la COA mixima
promedio fue igual a 13 kgDQO.m>.d! y un TRH de 1.6 dias.
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18

Carga orgénica aplicada (gDOQ.m~ L")
TRH (d)

0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200
Tiempo (d)
Figura III-53. Evolucion de la carga aplicada al sistema y el tiempo de retencion

hidraulico en el ASBBR tratando vinazas de destileria

Las fluctuaciones observadas en la curva representada para la carga
aplicada, estan ligadas, en parte a las variaciones en la concentraciéon de carbono
en el influente, pero también, al comportamiento intrinseco del sistema. La
frecuencia de los ciclos, y por lo tanto, la COA, dependia de la capacidad de

degradacion de la materia organica del ecosistema.

En un primer tiempo, entre el dia O y el dia 92 de operacion, la carga
organica aplicada fue aumentando progresivamente a medida que el volumen de
alimentaciéon se incrementaba, alcanzindose una carga maxima aplicada de
15 kgDQO.m>.d" y un TRH igual a 1.24 dias. En ese momento el volumen de
alimentacién habia sido aumentado hasta 900 mL.ciclo™ (figura I1I-54). El dia 94

se observd una leve disminucion de la carga a 13.4 kgDQO.m>.d”, pefo el
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ecosistemas habia reaccionado bien ya que en ningiin momento se observaron

AGYVs en el efluente tratado.

Carga orgénica aplicada (gDOQ.m™.L™")
Vol. de alimentacion (L.ciclo™)

0+ T T T T T T g T T T T g T T T v T T 0
0 20 40 60 80 100 120 140 160 180 200

Tiempo (d)

Figura I1I-54. Evolucion de la COA y el volumen de alimentacion por ciclo en el

ASBBR tratando vinazas de destileria

Entre los dias 23 y 28 de operacion, las vinazas fueron complementadas,
en primer, con nitrégeno y fosforo y 5 dias mas tarde con una solucion de
nutrientes y oligoelementos. La complementacién dio como resultado un aumento

de la COA del 16 % para el mismo volumen de alimentacion.

El dia 98, justo después de la alimentacion se produjo un
malfuncionamiento del electrodo de pH que se encontraba asociada al sistema
(apartado 11-2.3.), dando una lectura incorrecta al autémata, el cual siguid
afiadiendo sosa al reactor aunque el pH de consigna (pH igual a 7) habia sido
alcanzado. El pH aumento hasta 8.5, valor en el que se mantuvo durante dos horas.

Aunque se procedi6 rapidamente a la recuperacion de un pH en torno a la
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neutralidad, la basificacién del medio provocé una pérdida importante de la
biomasa que formaba parte de la biopelicula fijada al soporte (como se mostrara

mas adelante).

Los parametros de operacion no fueron modificados y se forzd el sistema,
sin disminuir la cantidad de materia organica aplicada, con la finalidad de estudiar
la respuesta del ASBBR a las posibles perturbaciones externas (de pH, en este
caso). Para ello, el caudal minimo de biogas, sefial de final del ciclo, se fue
progresivamente aumentado, por unidades de 1 mL.min™, desde un valor inicial de
1 mL.min!, hasta 4 mL min", el dia 121 de operacion.

El sistema respondié con un aumento progresivo de la COA para el
mismo volumen de alimentacion, pasando de 8 a 13.3 ngQO.m'3 d? el dia 151.
Una concentracién de AGVs de 0.772 mg.L™! (compuesto casi en su totalidad por
acido propidnico) fue encontrada en el efluente justo después del aumento del
valor limite de caudal de biogas que da la sefial de final del ciclo, a 4 mL.min™. La
acumulacion de propidnico ha sido anteriormente observada en el tratamiento de
estas mismas vinazas (Buffiére, 1996; Garcia-Calderon, 1997; Michaud, 2001) y
en otros sistemas indicando una inestabilidad del proceso (Ahring ef al., 1995;
Hyun et al., 1998; Mosche y Jordening, 1999). La estabilidad (ausencia de AGVs
en el efluente tratado) fue de nuevo alcanzada el dia 143 de funcionamiento. Se
procedid, entonces, al incremento del volumen de alimentaciéon a 1.2 L.ciclo™, el

dia 158.

Durante los 5 primeros dias, la COA aumenté hasta un valor de
16 kgDQO.m™ d" (carga orgéanica méxima aplicada al sistema), pero la operacién
del mismo comenzé a ser dificil, debido a la formacion de espumas. La espuma,
sefialado como inconveniente en la operacion de los lechos fluidizados (Henze y
Harremoés, 1983; Lebrato, 1990), impedia una correcta liberacion del biogas

generado por el sistema, invadiendo el tubo de salida del mismo hacia el
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caudalimetro. En consecuencia, dio lugar a un alargamiento de los ciclos y una
adicion del influente menos frecuente. A partir de ese momento, y sin disminuir el
volumen de alimentacion se adicion6 antiespumante al reactor justo después de la
alimentacion. No obstante, el sistema no consiguié estabilizarse totalmente y la

COA no alcanzd un valor superior a 13.2 kgDQO.m>.d™.

En la figura III-55, se ilustra la concentracion de materia orgéanica
presentes en el influente y el efluente tratado. Se puede observar como la DQO
entrante, tanto soluble como total, fluctuaron a lo largo del estudio. Ambas
descendieron ligeramente a partir del dia 92, momento a partir del cual se dejo a
temperatura ambiente la alimentacion del reactor con el fin de minimizar factores
que ralenticen la velocidad de eliminacién del substrato. No obstante, la DQO; en
el efluente tratado se mantuvo practicamente constante, pudiendo observar un
primer periodo (dias 1-98) donde el valor promedio fue igual 1.5gL™”, con
ausencia de AGV:s en el efluente tratado y un segundo periodo, tras el accidente de
pH (dias 99-200), donde el valor promedio fue de 2.24 gL', La DQO; fue
descendiendo en de un valor de 6 a 2.3 gL'}, en el primer periodo. En el segundo

periodo, los valores variaron entre 6.3 y 3.2 g.L™%.

La tasa de depuracion calculada sobre la DQO total y soluble, fue igual a
78 y 88.5 %, respectivamente, a lo largo del estudio (figura III-56). No obstante,
las condiciones de operacion no fueron exactamente las mismas (como se ha
explicado anteriormente) por lo que se consideraron dos periodos diferentes para
el céalculo de la misma. Durante la primera parte (1-98 dias) permanecio
aproximadamente constante y maxima con valores promedios de 79 y 92 % para la
DQO total y soluble, mientras que en el segundo periodo (dias 99-200) ambas

descendieron alcanzando valores medios de 76 y 86.5 %.
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Concentracion de materia organica
enDQO (gL ™)

Figura lII-55. Evoluciéon de la DQO a la entrada y salida del ASBBR tratando

vinazas de destileria
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Figura I1-56. " Tasa de depuracion de la DQO total y soluble frente a Ia COA en el
ASBBR tratando vinazas de destileria
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En el tratamiento de vinazas en reactores fluidizados (que operan en
continuo), los estudios presentados en la bibliografia muestran que cargas
organicas que varan entre 20 y 70 kgDQO.m>.d", pueden ser alcanzadas
(Balaguer et al., 1993, 1997; Borja et al., 1994; Borja et al., 1993; Buffiére, 1996;
Garcia-Bernet, 1998; Garcia-Calderon, 1997; Hall, 1992; Holst et al., 1997). Sin
embargo, estos trabajos tienen en comin un aspecto importante a tener en cuenta y
que puede limitar la eficacia del proceso: una tasa de eliminacion rara vez por
encima del 80 %, principalmente debida a la acumulacion de AGVs. En este
estudio, debido a que el sistema estaba controlado por la produccion del biogas
generado por el reactor, en el efluente de salida habia ausencia de AGVs,
permitiendo que los rendimientos de eliminacion de la DQO; se eleven por encima
del 90 % (92 % entre los dias 1-99, antes del accidente de pH).

Comparando estos resultados en ASBR, con los existentes en la
bibliografia, no existen precedentes de COAs tan elevadas, excepto en reactores de
fases de temperatura (Welper et al. 1997). Kennedy y colaboradores (Kennedy y
Lentz, 2000; Kennedy et al., 1991), utilizaron un UASB operando en modo
discontinuo y obtuvieron COA relativamente altas, con valores comprendidos
entre 2.5-18.4 kgDQO.m™.d", no obstante, cargas por encima de 9 kgDQO.m>.d”,
el rendimiento disminuy6 por debajo del 80 %. En el presente estudio, la tasa de
eliminacion (en DQOs) del sistema, se mantuvo en torno al 88.6 % como media,

para todo el rango de cargas aplicadas empleado.

La producciéon de metano maxima fue alcanzada en el primer periodo
(dias 1-99) para una COA de 15 kgDQO.m™> d" y un TRH de 1.24 dias, con un
porcentaje promedio de metano de 82.5 %. El rendimiento de metano promedio
fue igual 2 0.4 L.gDQO:im .

En la figura III-57, se ilustran una serie de ciclos tipo consecutivos, tal y
como tuvieron lugar el dia 160, para la COA de 16 kgDQO.m>.d! y un TRH de
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1.1 dias. Como ya se observo para el tratamiento en ASBR con cultivo en
suspension (apartado 1I-2.4.) el perfil de produccion se caracterizd por una
velocidad de produccion méxima, en este caso durante la primera hora del ciclo o
de la fase de reaccion, con un valor promedio, de 33.4 mL.min", al mismo tiempo
que se producia una acidificacion del medio. En las horas que sucedieron
(7.4 horas, como promedio) el caudal disminuy6 progresivamente hasta el final de
la fase de reaccion y el pH se fue basificando, fruto de la degradacion de los acidos

organicos acumulados en el reactor.
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Figura III-57. Evolucién de la velocidad de produccion de biogas y el pH para una
COA de 16kgDQO.m™*d" en el ASBBR tratando vinazas de

destileria
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III-5.4. Acumulacion de biomasa

A partir del dia 91 de operacion, se determiné la colonizacion bacteriana

sobre el material de soporte.

En el crecimiento de células no toda la produccién de sélidos va
encaminada a la produccién de biomasa viva, sino que una parte importante se
mvierte en la produccion de la matriz celular que, en algunos casos, puede llegar a
constituir hasta el 90 % del contenido de materia organica de la biopelicula
(Nielsen et al., 1997). Por otro lado, todas las células contienen fosfolipidos que
constituyen el componente mayoritario de las mismas, no formando parte de las
reservas celulares. Ademas, son degradados rapidamente durante la lisis o muerte
celular (Zhang y Bishop, 1994). El seguimiento de la colonizacién se realizo
mediante la medida de la concentracidén de sélidos volatiles y la concentracion de
fosfato unido a fosfolipidos de las membranas biologicas de los microorganismos
en la biopelicula, asumiendo la determinacién del fosfato unido a lipidos como un

indicador de la biomasa viva de la biopelicula. En este estudio se determinaron:

- Solidos en suspension volatiles por unidad de volumen de licor mezcla
(SSV).

- Solidos volatiles en la biopelicula por unidad de volumen de soporte
(SBV).

- Concentracion de fosfato unido a fosfolipido por unidad de volumen de
soporte (LPB).

En la tabla ITI-9 se muestran los resultados obtenidos para la biomasa
adherida en las distintas condiciones de operacién del reactor. La mayor cantidad
de solidos fijados al soporte fue alcanzada el dia 154 de operacién, con una
concentracién de SBV de 105 mgmLsoporte”, para una carga aplicada de
12.8 kgDQO.m>.d! y un TRH de 1.45 d. Sin embargo, la concentracion de fosfato
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unido a fosfolipido mas elevada, se obtuvo para los dias 91 y 98, siendo igual a
403.05 y 372.56 nmolP;.soporte”, para COAs de 12.5 y 9.2kgDQO.m>.d",

respectivamente.

Como se explico anteriormente (apartado IIT-5.3.), el dia 98 de operacion
tuvo lugar un malfuncionamiento de la sonda de pH que provocé un basificacién
del medio. Con ello, como se ilustra en la figura I1I-58, tanto la concentracién de
SBV como de LPB disminuyeron drasticamente. La concentracion de SBV
descendié de 58.6 a 31.5 mg.mLsoporte™, entre antes y después del accidente,

mientras que la concentracién de LPB descendi6 de 403 a 145 nmolP;. mLgoport. -

Dia de COoA - TRH SBV LPB
operacion KgDQO.m™>.d%) (dias) (mg.mLsoporte”) (nmol.mI™)

91 12.50 145 719 403.05
98 9.23 2 58.6 372.56
99 9.78 1.89 315 -

105 7.94 2.46 392 145.14
112 8.88 2.17 40.5 279.67
127 10.1 1.7 82.6 326.14
154 12.83 1.45 105 3275
161 15.42 1.12 44 108.40
176 11.99 1.56 87.2 128.56
185 10.08 1.71 99.6 157.21

Tabla I11-9. Concentracién de la biomasa medida como SBV y LPB de las
muestras extraidas del ASBBR a distintas COAs.

Posteriormente, se puede observar como ambas se fueron recuperando,
hasta hacerse maximas 56 dias mas tarde. La concentracion de SBV fue
aumentando poco a poco hasta un valor de 105 mg.mLsoporte™. La concentracion

de LPB, tal y como se muestran en la figura, se increment6 rapidamente hasta un
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valor promedio de 334.4 nmo]Pi.mLsoporte’l, sin embargo, el aumentd de la
concentracion es demasiado importante para un periodo de tiempo tan corto, por lo
que, el valor de 145.14 nmolPi.mLS‘,l,‘,m.,'1 obtenido el dia 105, podria ser el

resultado de un error de medida.

Cuando el volumen de alimentacién se aumenté a 1200 mL.ciclo™, el dia
158, se produjo una desestabilizacion del sistema, por produccion de espumas, y
de nuevo una pérdida de solidos volatiles de la biopelicula, y en consecuencia, del
fosfato unido a lipido, dando como resultado 44 mgmLsoporte” (SBV) y
108.4 mg mLsoporte™ (LPB). Aunque el dia 185 se observ una concentracion de
SBV de 99.6 mgmL™, muy proxima a la concentraciéon antes del aumento de
volumen (105 mgmLsoporte™), la concentracion de LPB no superd los
157.21 mg.mLsoporte” (47 % menor que antes de aumentar el volumen de

alimentacion).
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Figura I1I-58. Evolucién de la colonizacién bacteriana sobre el material de soporte

en el ASBBR tratando vinazas de destileria
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Debido a las condiciones de operacion por ciclos o en discontinuo, en el
reactor hubo también biomasa en suspension, a lo largo de toda la experiencia. En
la fase de decantacion el cultivo en suspension era arrastrado con el material de
soporte sin favorecerse, por lo tanto, la evacuacion de la biomasa dispersa
(Noyola, 1992). En este estudio la concentracion promedio de SSV fue igual a
5.54 mg.mL™.

En la figura ITI-59, se ilustra una muestra de soporte extraida del reactor
el dia 180. En ella cabe destacar que durante el periodo que sigui6 al incidente de
pH la distribucion de la acumulacion de la biomasa sobre ¢l soporte fue bastante
irregular, pudiendo observar, ademas, grandes diferencias de colonizacion entre
distintas particulas de puzzolana, asi como abundante biomasa en suspension

(zonas claras no fijadas al soporte).

Figura I11-59.  Bioparticulas de puzzolana colonizada en el ASBBR tratando vinazas
de destileria (x10)
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Con objeto de obtener una estimacién de la cantidad de biomasa viva
adherida a la puzzolana, durante ese mismo periodo, se calculé la relacién

SBV.LPB™ (figura ITI-60).
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Tiempo (d)

Figura IlI-60. Evolucion de la relacién SBV.LPB™ de las bioparticulas extraidas del
ASBBR tratando vinazas de destileria

El seguimiento de la acumulacién de la biomasa sobre el soporte puso de
manifiesto la influencia del pH y de las condiciones de operaciéon sobre la
biopelicula. Tras 98 dias de funcionamiento del reactor, periodo durante el cual la
carga fue aumentada poco a poco y las condiciones de operacion eran mas o
menos estables, la cantidad de biomasa viva que formaba parte de la biopelicula
fue igual a 175.3 pgSBV/nmolP;”, indicando que el cultivo bioldgico era activo,
segiin los resultados obtenidos por (Amaiz, 2000). Posteriormente (tras el
incidente de pH), las condiciones de operacion cambiaron, con el fin de forzar el
sistema a alcanzar una COA elevada en menos tiempo, se aument6 la sefial de
final de ciclo hasta 4 mL.min™ y en consecuencia se disminuy6 la duracién de los

ciclos. La relacion SBV.LPB™! fue aumentando a lo largo del tiempo, con valores
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que variaron entre 144.8 a 678.2 pgSBV/nmolP;", hasta el final de la experiencia.
Relaciones superiores a 200 pgSBV/nmolP;" indicaron una disminucién de la
biomasa activa en la biopelicula. Es posible que en estas circunstancias los
mICroorganismos en suspension presentes en el sistema jueguen un papel

importante en la eliminacion de la materia organica.
II1-5.5. Conclusién

El sistema de automatizaciéon basado en la velocidad de produccion de
biogas generado por el ecosistema resultd ser adecuada en la operacion del
ASBBR tratando vinazas de destileria. No hubo periodos de inactividad y la fase
de decantacion se redujo a solo 15 minutos. De esta forma, el reactor alcanzo
COAs de hasta 16kgDQO.m>.d"' (con un COA maxima promedio de
13 kgDQO.m™.d), con un rendimiento medio de eliminacion de la DQO; 92 % y
ausencia de AGVs en el efluente tratado. El TRH, para dicha carga, fue reducido a
1.2 dias. La produccién maxima de metano fue igual a 4.5 LLreator .d" y el
rendimiento de metano promedio de 0.4 L.gDQOim .

No obstante, la formacidon de espumas representé un problema en la
conduccion del reactor, para las cargas organicas mas elevadas (en torno a
16 kgDQO.m™.d"). La espuma impidi6 una correcta evacuacion del biogas del
reactor hacia el caudalimetro y como consecuencia, un registro de la velocidad de
produccion de biogaz que no se correspondia con la realidad. La duracién de los
ciclos se incremento, la alimentacion se realizé con menos frecuencia y la COA
disminuy6. Pudo ser, ademas, la causa del incidente de pH, invadiendo en este

caso el conducto de recirculacion (donde se encontraba instalado el electrodo de

pH).

El seguimiento de la acumulacion de la biomasa sobre el soporte puso de

manifiesto la importancia de las condiciones de operacion sobre la formacion de la
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biopelicula sobre el material de soporte. En los 98 dias de operacion, antes del
incidente de pH, se habia formado una biopelicula activa que permitié junto la
biomasa en suspension (ya que no se producia el lavado de biomasa en
suspension) alcanzar la COA méaxima con una elevada tasa de eliminacion
(superior a 90 %). Cuando se forzo el sistema para intentar recuperar una COA
elevada, los microorganismos tuvieron mas dificultad para fijarse. Una menor
acumulacién de biomasa sobre el soporte se tradujo en una disminucioén de la

estabilidad del sistema a altas cargas organicas.
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El objetivo de este trabajo ha sido el estudio de un sistema biologico de
depuracion por via anaerobia en modo secuencial discontinuo o SBR, a escala de
laboratorio, con crecimiento suspendido y fijo, y su aplicacion en el tratamiento de
aguas residuales industriales de origen agroalimentario. La primera etapa consistio
en la determinacion del comportamiento éptimo y viabilidad del proceso, para los
diferentes efluentes y a distintas temperaturas, y su automatizacion. Las bases de
funcionamiento y la eficacia de eliminacion bioldgica de los reactores discontinuos
con diferente configuracion, reactor de mezcla homogénea y reactor de lecho

fluidizado, fueron determinadas y comparadas a lo largo de la segunda etapa.

La determinacion de los parametros de funcionamiento dptimo permitio
constatar experimentalmente la eficacia de este proceso. El reactor anaerobio
discontinuo con cultivo en suspension en el tratamiento de aguas residuales de
origen agroalimentario, es en efecto, un proceso que alcanza cargas organicas de
tratamiento de hasta 8.6 kgDQO.m> L. Estos resultados los sitdan dentro del
rango superior de cargas aplicadas en otros sistemas con cultivos celulares libres,
no granulares, como los sistemas continuos de contacto anaerobio, con la ventaja
ahadida de utilizar un Gnico digestor o tanque para la realizacion de la degradacion
de la materia organica y posterior decantacion de los lodos.

Dichas cargas pueden ser, ademdis, aumentadas hasta un valor de
15 kgDQO.m> L, cuando se opera el sistema con el cultivo bacteriano fijado a un
material de soporte. No obstante, incluso si éstas se ven incrementadas
considerablemente, se encuentran lejos de las cargas de tratamiento aplicadas en
reactores de lecho fluidizado que operan en continuo, las cuales se sittan entre 20-
50 kg.m™.d”, como rango tipico.

Tras la obtencion de estos resultados, sin embargo, no es posible concluir
que los sistemas anaerobios discontinuos con cultivos bacterianos fijos son, en
general, procesos poco eficaces, ni que las cargas alcanzadas con cultivos en
suspension, no puedan ser superadas. El estudio de otros sistemas que ofrezcan la

posibilidad de alcanzar mejores rendimientos se impone. Entre estos sistemas
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cabria destacar los reactores con biomasa granular, UASB o bien con organismos
inmovilizados sobre un soporte fijo, en los cuales se podria mejorar no sélo el
TRC e incrementar la actividad especifica, sino que permitirian disminuir o

incluso eliminar completamente la fase de decantacion.

El rendimiento de eliminacion de la materia organica soluble resulté ser
una caracteristica importante, a tener en cuenta, y comun en ambos sistemas, tanto
en los reactores discontinuos de crecimiento en suspension como fijo. Para las
aguas residuales con alto contenido en materia organica biodegradable, para todo
el rango de cargas aplicadas, la tasa de eliminacion fue superior al 90 %. Para las
vinazas de melazas fue igual al 75 %. Para todos los residuos, la materia organica
soluble remanente podia ser considerada como no biodegradable por via
anaerobia. Con valores de DQO; tan bajos, los SBR anaerobios podrian ser

utilizados como Uinica etapa biologica del proceso global de depuracion.

La biomasa presentd, por regla general, una buena capacidad de
decantacion, por lo que la separacion sélido-liquido se llevaba a cabo sin
problemas. Aunque, para cargas elevadas y el hecho de no llevar a cabo purga de
lodos, se pudieron constatar pérdidas puntuales de biomasa y en consecuencia, un
aumento de la concentracion de sélidos en suspension en el efluente tratado.

En cualquier caso, estudios complementarios sobre un postratamiento o
afin fisico-quimico serian necesarios para intentar mejorar ain mas la calidad del
efluente tratado. Dicho postratamiento podria permitir eliminar o reducir
considerablemente los solidos presentes en el mismo, causa directa del incremento

de la DQO total por encima de los valores permitidos.

La automatizacion del reactor discontinuo se llevo a cabo de una forma
simple y eficaz, permitiendo la optimizacion de la carga organica aplicada. Un
sistema de control-accion basado en la adquisicion y el registro en continuo de la

velocidad de produccion de biogas, que goberné la duracion de las secuencias, sin
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intervencion de periodos de inactividad entre el final de la fase de reaccién y la
decantacion. Es importante, no obstante, remarcar que, con el fin de evitar la
entrada de oxigeno y de igualar la presion durante la fase de vaciado del digestor,
es aconsejable la utilizacion de una reserva de gas, colocada entre el reactor y el

sistema para la gestion del biogas generado.

La determinacion de los parametros de funcionamiento a bajas
temperaturas permitié constatar que el volumen de los reactores anaerobios
discontinuos se veria incrementado considerablemente cuando son operados a
temperaturas, por debajo del 6ptimo meséfilo. Concretamente, 1.8 y 2.7 veces,
para aguas residuales de la industria vinicola y la industria lactea operados a 20 y
25°C, respectivamente. Los cambios provocados en el disefio convencional,
tendrian como consecuencia un incremento de los costes de inversiéon. Sin
embargo, teniendo en cuenta que la mayoria de las aguas residuales de origen
agroalimentario poseen temperaturas inferiores a 35°C, los procesos operados a
temperatura ambiente ofrecerian el potencial de reducir considerablemente los
costes de tratamiento, de forma que, el aumento de los costes de inversion podria

ser compensado por la disminucion de los costes de mantenimiento.

El reactor anaerobio discontinuo ofrece, ademas, el potencial de ser
utilizado como medio para clarificar aspectos basicos de la reaccion biologica. El
modo de funcionamiento por lotes o "batch” permitié6 el seguimiento de la
produccion instantanea de biogas junto con la determinacion de la velocidad de
desaparicion de substrato y consumo de productos intermediarios de la digestion.
Para las aguas residuales poco complejas, aquellas que se encontraban compuestas
por uno o dos substratos mayoritarios, se pudo establecer una relaciéon entre la
produccion instantanea de biogas y la reacciéon biolégica que estaba teniendo
lugar. Se constaté que las velocidades de degradacién del substrato mayoritario
(etanol) y la del intermediario de reaccién (acetato), resultaron seguir cinéticas de

orden-cero y que el biogas generado era fruto de la actividad de microorganismos
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sintroficos acetogénicos y metanogénicos, en la primera zona de produccion y
exclusivamente de los metanégenos acetoclasticos en la segunda.

La medida de la velocidad instantanea de produccion de biogas, a lo largo
de un ciclo (de corta duracion) en el SBR anaerobio, podria ser empleada como un
método equivalente a la respirometria aerobia, por medio del cual se podria
determinar la biodegradabilidad de un agua residual o una sustancia concreta e
incluso podria ser un método indicativo para determinar la actividad especifica del

sistema.

Con el objetivo de realizar un correcto disefio del SBR anaerobio y poder
transmitirlo a escala industrial, todos los resultados obtenidos en este trabajo, a

nivel de laboratorio, deberian ser validados mediante estudios a nivel piloto.
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V1. ABREVIATURAS



Abreviaturas

CARACTERES ROMANOS

AGV Acidos grasos volatiles

ASBR Anaerobic sequencing batch reactor

ASBR Anaerobic biofilm sequencing batch reactor
ATP Trifosfato de Adenosina

BRM Bioreactor de membrana

CI Carbono inorganico

CMA Carga orgéanica masica

COA Carga organica aplicada al reactor

COE Cargo organica especifica

CoT Carbono organico total

CSTR Continuously stirred tank reactor

CT Carbono total

DA Digestion anaerobia

DBO Demanda bioquimica de oxigeno

DQO Demanda quimica de oxigeno

DQO; Demanda quimica de oxigeno soluble
DQO; Demanda quimica de oxigeno total

EGSB Expanded granular sludge bed

Ks Constante de saturacion de substrato

LDD Leche deshidratada descremada

LPB Concentracién de fosfato unido a lipidos en la biopelicula
NTK Nitrogeno total kjedahl

OHPA Obligate hydrogen producing acetogen

Pr Fosforo total

PAD Psycrophilic anaerobic digester

PCE Percloroetileno

s Velocidad especifica de consumo de substrato
r.p.m. Revoluciones por minuto
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Nomenclaturas

Ig

Velocidad de consumo de substrato

So Concentracion de substrato al final de la fase de alimentacion
SBR Sequencing batch reactor

SBV Solidos volatiles en la biopelicula

SMP Soluble microbial products

SSLM Solidos en suspension del licor mezcla

SST Solidos en suspension totales

SSV Solidos en suspension volatiles

ST Solhidos totales

A% Sélidos volatiles

TPAP Temperature-phased anaerobic process

TPAPSBR Temperature-phased anaerobic process SBR

TRC Tiempo de retencién celular

TRH Tiempo de retencion hidraulico

TRS Tiempo de retencion de sélidos

Xo Concentracion de biomasa al final de la fase de alimentacion
UAC Upflow anaerobic contact

UACF Upflow anaerobic contact filter

UASB Upflow anaerobic sludge blanket

CARACTERES GRIEGOS

£ Porosidad del lecho
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