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RESUMEN 

Se sabe que la presencia de fosforo (P) y nitrogeno (N) presente en las aguas residuales 

que son vertidas con o sin tratamiento, estimulan la eutrofizacion del cuerpo receptor. 

Desde hace tiempo, se han empleado sistemas de tratamiento biolédgico para remover 

estos compuestos presentes en las aguas residuales. En investigaciones realizadas se 

ha comprobado que ja remoci6n bioldgica de fésforo (RBF) es dependiente de la 

presencia de sustratos organicos facilmente biodegradables principalmente aAcidos 

grasos volatiles (AGV), siendo estos esenciales en las rutas bioquimicas responsables 

de la RBF. Actualmente se ha incorporado un fermentador, como primer paso en el tren 

de tratamiento de una planta de aguas residuales en ja que se lleva a cabo fa remoci6n 

biolégica de nutrientes (RBN). Esta operacién permite alimentar de forma continua un 

influente rico en AGV, lo cual mejora fa eficiencia para eliminar nitrogeno, fésforo y 

carbono (C) por medios biolégicos. 

Las tecnologias actuailmente utilizadas para llevar a cabo estos procesos, comprenden 

reactores continues y discontinuos. Estos ultimos son sistemas muy versatiies y pueden 

ser usados con diferentes propdsitos en el campo del tratamiento de las aguas 

residuales: en ellos todas las operaciones se llevan en un solo tanque, lo cual significa 

una ventaja. 

Con base en lo anterior, los objetivos principales de esta investigacién fueron: evaluar ta 

mejor forma de operacién y tas condiciones adecuadas del reactor discontinuo mejor 

conocido como SBR (Sequencig Batch Reactor) que utiliza biomasa suspendida para la 

generacién de AGV a partir de aguas residuales domésticas; asi mismo, determinar los 

efectos que producen los AGV presentes en las aguas residuales sobre los procesos 

biolégicos para {a eliminacién de nutrientes en reactores discontinuos. 

El estudio se realizo en dos reactores discontinuos con lodos activados y con capacidad 

de 982 L cada uno. Una unidad se utilizé como fermentador (SBR fermentador) para la 

produccién de AGV a partir de agua residual domeéstica bajo condiciones anaerobias; y la 

otra como reactor alimentado por lotes con agua residual cruda y fermentada para la 

eliminacién de nutrientes (C, N y P) alternando condiciones anaerobias-aerobias. La 

operacién de los reactores fue con ciclos de 8 horas. Como primer paso, los reactores se 
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arrancaron en paralelo con el objeto de conocer fos perfiles de produccion de AGV y de 

eliminacién de los nutrientes alimentando agua residual cruda en cada uno de los 

reactores. Con jos resultados obtenidos de esta etapa se conocié y evalué la eficiencia 

de cada uno de los reactores por separado. Posteriormente, para evaluar la influencia de 

los AGV sobre la eliminacién biolégica de nutrientes, se conectaron los reactores en 

serie y se evalud el sistema, probando tres valores de carga organica (CO) alimentando 

al reactor discontinuo con agua residual fermentada. 

La experimentacién en el SBR fermentador se realizo durante 269 dias, tiempo en el que 

se alimento con agua residual cruda. El SBR con biomasa suspendida utilizado para la 

remocion de nutrientes, se operé durante 415 dias. De los cuales, 286 dias se alimento 

con agua residual cruda y 121 con agua residual fermentada. 

De tos resultados obtenidos en tos reactores se concluy6 lo siguiente: 

El reactor discontinuo fermentador con biomasa suspendida resulto eficiente para la 

produccién de AGV a partir de aguas residuales sin llevar a cabo control de pH y 

temperatura. Durante ef proceso de fermentacién se obtuvo una concentracién media de 

AGV en at efluente igual a 223424 mg/l, de los cuales 63% fue acido acético, 25% 

propionico y 12% butirico, utilizando un valor de CO de 1.540.42 kgDQOy/kgSST-d y un 

TRC menor de 10 dias. 

La presencia de AGV en las aguas residuales incrementa la capacidad de la bacterias 

para acumular fosforo. Al alimentar agua fermentada para jos tres valores de CO 

probados 0.13, 0.25 y 0.35 kgDQOr/kgSST-d se obtuvieron efluentes con una 

concentracién de P-PO, por abajo de 1 mg/l. Al hacerlo con agua residual cruda, la 

concentracién de P-PO, en el efluente siempre fue mayor de 2 mg/i. DQOs remanente en 

el efluente presentd un valor promedio constante de 35 mg/l, independientemente de la 

forma de operacién y CO probada. El proceso de nitrificacién se presento, durante toda 

ia experimentacién en el SBR con lodos activados, no siendo afectado por la presencia 

de AGV en el influente. Durante la experimentacién en el SBR con ledos activados se 

presenté el fendmeno de desnitrificacién en la fase de llenado y reaccion andxica- 

anaerobia. La sedimentacién de los lodos mejoré al suministrar un influente rico en AGV. 
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1. INTRODUCCION 

“Los hombres blancos contaminan sus lechos y una noche pereceran ahogados en sus 

propios residuos” 

Indio Noah Sealth 

Sirva esta frase de aviso para iniciar este capitulo en el que se describe la contaminacion 

de los cuerpos de agua; los principales macronutrientes que desequilibran un ecosistema 

acuatico; las tecnologias empleadas actuaimente para su eliminacion y tratamiento, asi 

como la justificacién e importancia de la realizacion de este trabajo de investigacion.



  

1.1 CONTAMINACION DE LOS CUERPOS DE AGUA 

Un cuerpo de agua se considera contaminado cuando la composicién o estado de sus 

aguas son directa o indirectamente modificados por la actividad del hombre. Esto en tal 

medida que disminuye la facilidad de utilizacion para todos aquellos fines a los que 

podria servir en estado natural. 

Existen factores que contribuyen a degradar la calidad de un sistema acuatico. Dentro de 

los cuales se encuentran: fa precipitacion atmosférica, descargas de efluentes urbanos ¢ 

industriales, la contaminacién agropecuaria y efluentes procedentes del uso domestica. 

Esto provoca una insuficiencia en los procesos de autodepuraci6n de los cuerpos 

receptores, lo que trae consigo modificaciones en los componentes fisicoquimicos y en la 

biocenosis que habita dicho cuerpo. 

La contaminacién de las aguas es uno de los factores importantes que rompe la armonia 

entre el hombre y su medio a corto, medio y largo plazo; por lo que la prevencion y lucha 

contra ella constituye en la actualidad una necesidad de importancia prioritaria. 

1.2 CARBONO, FOSFORO Y NITROGENO COMO CONTAMINANTES 

Hay una gran variedad de contaminantes presentes en menor 0 mayor concentracion en 

las corrientes de aguas residuales y estos se encuentran dependiendo de su generacion. 

Entre los que se encuentran con mayor frecuencia estan los compuestos de carbono (C), 

fdsforo (P) y nitrégeno (N). 

La mayoria de los compuestos presentes en las corrientes de aguas residuales, son 

compuestos de carbono, que llegan en su gran mayoria en forma de sustancias disueltas 

las cuates son degradadas en forma rapida por microorganismos presentes en el medio. 

Si esta corriente es vertida sin tratamiento, estos contaminantes disueltos demandaran 

una cantidad de oxigeno tal que el oxigeno disuelto (OD) se consumira mas rapidamente 

de lo que se pueda reponer, provocando condiciones anaerobias en el medio, que 

ocasionaran que ningun microorganismo aerobio pueda sobrevivir y como consecuencia, 

la corriente quedara contaminada.



  

Los compuestos de nitroégeno y fosforo son nutrientes claves para el crecimiento de jos 

sistemas vivos y en los procesos de tratamiento bioldgico de aguas residuales. Donde 

existe crecimiento de biomasa se elimina cierta cantidad de nutrientes, mas cuando 

estos se encuentran en exceso se convierten en contaminantes. 

La presencia de altas concentraciones de estos nutrientes (C, P, N) en los efluentes con 

© sin tratamiento, contaminan el cuerpo receptor induciendo la eutrofizacién, fendmeno 

que se presenta por un progresivo aumento de los nutrientes, dando lugar a un 

enriquecimiento cada vez mayor de microorganismos fotosintéticos y materia organica lo 

que trae consigo una disminuci6én de la profundidad por azolve de los cuerpos de agua. 

Et amoniaco, al ser descargado en altas concentraciones, demanda grandes cantidades 

de oxigeno para ser oxidado, lo cual ocasiona que se presenten condiciones anaerobias 

en el medio, afectando a los organismos acuaticos, principalmente a los peces. Por otra 

parte, descargar algunos compuestos de nitrégeno a los cuerpos de agua representa un 

riesgo para la salud. Los nitratos (N-NO3) son los causantes de la enfermedad conocida 

como metahemoglobinemia en los nifios. Asi mismo, resultan toxicos para la fauna 

acuatica. Mientras que los nitritos (N-NOz), al ser reducidos por desnitrificaci6n producen 

el Acido nitroso que, al reaccionar con aminas secundarias forma aminas nitrificadas 

mejor conocidas por su poder carcinogénico (Barnes y Bliss, 1983). 

1.3 PROCESOS DE DEPURACION DE MACRONUTRIENTES 

Existen actualmente una serie de procesos y tecnologias que se utilizan para la 

depuracién de macronutrientes presentes en los influentes de aguas residuales, entre los 

que encontramos procesos fisicoquimicos y bioldgicos, siendo estos Uultimos fa forma 

mas econdmica para eliminarlos. 

Dentro de los procesos fisicoquimicos, utilizados para la remocién de fosforo y carbono, 

se encuentran los de coagulacién-floculacion, en los cuales se precipitan jos 

contaminantes, separandolos posteriormente por sedimentacién. Existen otros tipos 

como son el intercambio idnico, la cloracién y la aireacion, los cuales eliminan algunos 

contaminantes como los compuestos de nitrogeno (Sedlak, 1991).



  

Actualmente se han desarrollado tecnologias que utilizan procesos biolégicos para la 

eliminacién de macronutrientes (C, P, N), encontrando entre ellas los procesos de lodos 

activados y los de biopeliculas en sistemas continuos o discontinuos (Henze, 1996; 

Garzén y Gonzalez, 1996). En las ultimas décadas se les ha incorporado a los trenes de 

tratamiento que utilizan procesos bioldgicos para la remocién de nutrientes, una unidad 

de fermentacién con la finalidad de proporcionar a los microorganismos sustratos 

facilmente biodegradables en forma de dcidos grasos volatiles (AGV). Esta operacién 

permite mejorar la remocién de nutrientes presentes en los influentes de aguas 

residuates (Olham et al. 1994; Danesh y Oleszkiewicz, 1996). 

1.4 IMPORTANCIA DE LOS AGV DURANTE LA RBN 

Con base en investigaciones llevadas a cabo por mas de 25 afios, se ha descubierto que 

la remocién biolégica de fdsforo (RBF) es dependiente de la presencia de sustratos 

facilmente biodegradables, principalmente en forma de acidos grasos volatiles (AGV). 

Estos Acidos organicos son esenciales en las rutas bioquimicas responsables de la 

remocion biolégica de fosforo (Comeau, et a/. 1986, Wentzel, 1986). 

Experiencias practicas muestran que la alimentacion, de una concentracién suficiente de 

compuestos facilmente biodegradables como acetato y propionato en los influentes de 

aguas residuales que llegan a la fase anaerobia de un bioreactor, es altamente benéfico 

para los procesos de remocién de nutrientes. Con esta operacién se logra producir un 

alto grado de desnitrificacién y un incremento en el por ciento de eliminacion de fosforo, 

ya que estos acidos son los principales compuestos de carbono que estimulan la 

excrecién y captura de este elemento, to cual permite obtener concentraciones de 

fosfatos menores que 1 mg/l y una nitrificacidn completa en los efluentes. 

Por otro lado las condiciones microaerobias, comunmente encontradas en los sistemas 

de recoleccién de aguas residuales son capaces de inducir tos procesos biolégicos que 

se requieren para ta produccién de AGV, los cuales pueden ser utilizados por las 

bacterias desnitrificantes en esta zona, facilitando la remocién bioldgica de nitrogeno.



  

Entre las investigaciones mas importantes que han contribuido a conocer el proceso y a 

mejorar la remoci6n biolégica de fosforo y nitrégeno se pueden citar las siguientes: 

Pitman et a/. (1983) alimentaron un efluente Acido proveniente de un digestor de alta 

carga al proceso de REF y encontraron que era un sustrato ideal para Acinetobacter spp. 

y bacterias desnitrificantes. 

Nicholls ef af. (1985) informan que suministrando una alta concentracién de productos de 

la fermentacién (AGV) en los procesos de eliminacion biolégica de nutrientes proporciona 

grandes beneficios a la eficiencia de remocion. 

Pitman and Létter (1986) confirmaron que la generacién de AGV en digestores de alta 

carga y sedimentadores primarios, adicionados postencrmente en los procesos de 

remocién biolégica de nutrientes aumenta la eliminacion de fésforo. 

Osborn et al. (1986) concluyen que la composicion del agua residual alimentada en los 

procesos de remocion de nutrientes es importante para lograr una buena remocién de 

tos mismos, debido a que la presencia de una adecuada concentracién de materia 

organica facilmente biodegradable, en particular AGV, es importante para suministrar el 

sustrato requerido por tas bacterias acumuladoras de fosforo. 

Osborn et al. (1989) reportan el uso del tanque de sedimentacion primaria para 

produccion de AGV y concluyen que la fermentacién puede ser incorporada a la 

remoci6n biolégica de fosforo para mejorar el proceso. 

Goncalves et al. (1994) encontraron que la alimentacion de un influente rico en AGV 

incrementa la remocién bioldgica de fosforo en un 40% mas que la de un sistema 

alimentado con agua residual sedimentada. 

Olhdam et al. (1994) reportan que en la planta para eliminacion bioldgica de nutrientes 

que opera en la ciudad de Kelowna en Canada, se presentan efluentes con 

concentraciones de fésforo de 0.10 mg/I, alimentando 21 mg/l de AGV en et influente.



  

Danesh y Oleszkiewicz (1996) con base en estudios a nivel laboratorio determinaron que 

alimentando agua residual fermentada a un procesos de remocion bioldgica de 

nutrientes, utilizando la tecnologia de reactores discontinuos, lograron obtener efluentes 

con concentraciones de fosfatos por abajo de 0.5 mg/l. 

1.5 VENTAJAS Y DESVENTAJAS AL SUMINISTRAR AGV DURANTE LA RBN 

El uso de un sistema de fermentacién para la produccién de AGV, como en todos los 

procesos, presenta una serie de ventajas y desventajas tal como lo cita Randall (1994). 

Dentro de las ventajas que presenta esta alternativa se encuentran las siguientes: 

1) La generacién de AGV a partir de sdlidos sedimentados, evita el gasto de sustancias 

quimicas utilizadas para fa remoci6n del fosforo presente en los influentes de aguas 

residuales. Concentraciones abajo de 0.10 mg/l de fésforo se obtienen cuando tos 

AGV son adicionados como sustrato en ja zona anaerobia a los microorganismos 

acumuladores de fdésforo. El exceso de AGV puede ser usado por bacterias 

desnitrificantes en ta misma zona y aumentar la remocién de compuestos de 

nitrogeno. 

2) El empleo de un sistema de prefermentacién ayuda a reducir el tamafio de la zona 

anaerobia. Esta reduccién puede ser tan pequefia como de un 5 por ciento del 

volumen total del reactor de un sistema de lodos activados, debido a que la captura 

de AGV por organismos acumuladores de fésforo es relativamente mas rapida 

comparada con fa fermentacién. 

3) El implementar un sistema de prefermentacion asegura un suministro adecuado de 

AGV durante todo el tiempo, ademas de regular los cambios de temperatura y 

variaciones por infiltracion de aguas de lluvia. Esto asegura la viabilidad y consistencia 

de los procesos de remocién biolégica de fésforo. 

4) El suministro de una alta concentracién de AGV en la zona anaerobia genera lodos de 

alta sedimentabilidad. Este mejoramiento ocurre porque hay una seleccién de 

bacterias acumuladoras de fésforo, las cuales presentan la caracteristica de ser 

buenas formadoras de fléculos.



Existen una serie de desventajas que se presentan al emplear un prefermentador, dentro 

de éstas se encuentran las siguientes: 

1) La adicién de AGV generados a partir de sdlidos provenientes de los sedimentadores 

primarios y secundarios incrementa la carga organica (CO) en los procesos de RBN, 

lo cual ocasiona una alta demanda en los requerimientos de oxigeno. Asi mismo, hay 

un incremento en la produccién de lodos residuales que propicia un aumento en los 

| costos de operacion. 

2) Si el suministro de AGV en zona anaerobia es mucho mas grande que la 

concentracién necesaria para que se realice la excrecién bioldgica de fosforo y la 

desnitrificacion, el exceso pasara a la zona aerobia y estimulara el crecimiento de 

microorganismos filamentosos ocasionando una disminucién en la remocién de 

nutrientes. 

3) La construccién de una unidad de fermentacion puede incrementar sustanciaimente 

los costos de un sistema de tratamiento. 

 



1.6 OBJETIVOS y ALCANCES 

1.6.1 Objetivos 

Los objetivos de este trabajo son los siguientes: 

-Evaluar la mejor forma de operacién y tas condiciones adecuadas del reactor 

discontinuo que utiliza biomasa suspendida para la generacién de acidos grasos 

volatiles (AGV) a partir de aguas residuales domésticas. 

- Determinar los efectos que producen los AGV presentes en las aguas residuales sobre 

los procesos biolégicos para la eliminacién de nutrientes (carbono, nitrogeno y fosforo) 

en reactores discontinuos. 

1.6.2 Alcances 

Este trabajo de investigacion comprende un estudio a nivel planta piloto empleando un 

sistema de dos reactores discontinuos. Primero se operaron por separado para observar 

la generacion de AGV y la remocion de nutrientes (carbono, fosforo y nitrogeno) en cada 

uno de los reactores, alimentando agua residual cruda de tipo doméstica. El reactor 

discontinuo utilizado para la produccién de AGV se operé con fase de tratamiento 

anaerobia y et reactor discontinuo para ta eliminacidn de nutrientes alternando fases de 

tratamiento anaerobia y aerobia. Posteriormente, se conectaron en serie para observar la 

influencia de tos acidos organicos sobre la remocidn biologica de nutrientes alimentando 

agua residual rica en productos de la fermentacién (AGV). 

 



  
2. FERMENTACION DE AGUAS RESIDUALES 

La digestion de la materia organica por via anaerobia tiene como fase intermedia, ta 

produccion de acidos grasos volatiles (AGV) principalmente. En una primera etapa de la 

digestion, los sdlidos degradables son hidrolizados a moléculas pequefias mediante 

microorganismos hidroliticos mientras que en la segunda etapa, las bacterias formadoras 

de Acidos usan los productos intermediarios solubles como sustratos para obtener 

energia y crecer, obteniendo como productos AGV y material celular. 

En el presente capitulo, se describe la produccién de AGV a partir de la fermentacién de 

aguas residuales domésticas; su bioquimica; la microbiologia que interviene en cada 

etapa: asi como tos factores fisicoquimicos que afectan el proceso.



  

2.1 BIOQUIMICA 

La mayoria de los productos naturales en cuya composicién intervienen los atomos de 

carbono, hidrégeno, oxigeno y/o nitrogeno pueden ser fermentados en condiciones 

aerobias, microaerobias y anaerobias. 

Los procesos de fermentacién, en sentido estricto, son aquellos procesos de obtencién 

de energia en los que el hidrégeno, producto de la oxidacién de los compuestos de 

carbono pasa finalmente a un receptor organico de electrones. Durante el primer paso de 

esta oxidacion, los atomos de hidrégeno removidos son transferidos primeramente a la 

motécula de NAD‘, convirtigndotos posteriormente a NADH; y liberandolos en forma de 

hidrégenos gaseoso. Este hidrégeno (protones), que se encuentra en la célula en forma 

de NADH2, puede ser transferido en condiciones anaerobias a distintos productos 

intermediarios normales o algunos receptores organicos de hidrogeno especialmente 

sintetizados para eliminar hidrogeno (para regenerar el NAD). Esto provoca que los 

microorganismos excreten compuestos organicos reducidos al exterior, los cuales se 

acumulan en el medio (Schlegel, 1988). 

Un gran nimero de fermentaciones se pueden efectuar en condiciones anaerobias, dado 

que todos los hidrégenos que se tiberan sirven para reducir un sustrato organico. Los 

procesos de fermentacién anaerobia que se utilizan para la produccion de AGV a partir 

de la digestion de lodos o aguas residuales crudas, involucran una serie de reacciones 

bioquimicas donde la materia organica sufre diversas transformaciones obteniendo como 

productos principalmente AGV, lactato, etanol, CO2 e Hz, provenientes de varias etapas 

que ocurren simultaneamente dentro del reactor, tal y como se muestra en la figura 2.1 

(Datta, 1981; Lester, 1988; Chu ef a/. 1996). 

La fermentacién anaerobia de las aguas residuales se lleva a cabo en tres etapas. Estas 

ocurren dependiendo de los factores fisicoquimicos y bioldgicos que se encuentra en el 

medio. Las etapas que se presentan en la produccién de AGV son las siguientes: 
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L.- Hidrélisis enzimatica de polimeros a monomeros 

a).- Hidrélisis de polisacaridos 

b).- Hidrélisis de proteinas 

c).- Hidrdlisis de lipidos 

ll.- Fermentacién de monémeros organicos 

a).- Fermentacion de monosacaridos 

b).- Fermentacion de aminoacidos 

lil.- B-oxidacion 

2.1.1 Hidrolisis de polimeros 

Las bacterias en general sdlo pueden utilizar materia organica en forma soluble. La 

asimilacion de compuestos heterogéneos, particularmente los polimeros (polisacaridos, 

proteinas, tipidos), requieren de una hidrélisis como primer paso, llevada a cabo por 

medio de enzimas extracelulares. Estas transforman la materia organica insoluble en 

compuestos solubles (monosacaridos, aminoacidos y grasas superiores). Todos los 

materiales organicos que se encuentran en las aguas residuales son degradados a 

diferente velocidad. Las particulas grandes con alta proporcién area/volumen son 

hidrolizadas mas lentamente que las particulas pequefias (Eastman y Ferguson, 1981). 

En la tabla 2.1 se muestran fos productos obtenidos durante la hidrdlisis de los 

polimeros, asi como sus velocidades de degradacion. 

Después de realizada la produccién de aminoacidos, péptidos, monosacaridos, acidos 

grasos, polioles o fenoles, estos deben ser tomados por las bacterias acidogeénicas para 

ser fermentades y obtener como productos principalmente AGV. 

2.1.1.1 Hidrdlisis de polisacaridos 

La mayor parte de los hidratos de carbono existentes en la naturaleza aparecen en 

forma de polisacaridos de elevado peso molecular. En el exterior de la célula, los 
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FIGURA 2.1 Esquema de la produccién de AGV durante la degradacién anaerobia de fa 

materia organica (Gujer y Zehnder, 1983, modificado) 

polisacaridos (celulosa, hemicelulosa, lignina, almidones, pectinas, inulina y quitina) son 

degradados por enzimas hidroliticas extracelulares hasta monosacaridos (glucosa y 

fructosa principalmente), los cuales sirven de sustratos a las bacterias acidogénicas. En 

la mayoria de los casos, la transformacién de los polisacaridos conduce a la formaci6n 

de glucosa, la cual es el punto de partida de las principales vias del catabolismo celular 

(Alexander, 1980). 

2.1.1.2 Hidrdlisis de proteinas 

La molécula de proteina, es un polimero organico de elevado peso molecular compuesto 

por una cadena larga de aminoacidos. Para poder penetrar a la célula, la molécula es 
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hidrolizada por medio de enzimas proteoliticas (proteasas) que atacan y rompen los 

enlaces peptidicos de las proteinas y péptidos. De esta forma se obtienen como 

productos de esta reaccion polipéptidos, péptidos simples y aminoacidos libres. Estos se 

difunden lentamente por ésmosis a través de la membrana semipermeable al interior de 

la célula (Alexander, 1980). 

2.1.1.3 Hidrdlisis de tipidos 

Las grasas 0 lipidos son un grupo de moléculas organicas insolubles en agua, las cuales 

son hidrolizadas a glicerol y acidos grasos de cadena larga (estearico, palmitico, oleico, 

linoléico, linolénico, etc.) por medio de exo o endoenzimas denominadas lipasas, 

excretadas al medio por bacterias lipoliticas (Scriban, 1984). 

TABLA 2.1 Hidrdlisis de potimeros bajo condiciones anaerobias (Gujer y Zehnder, 1983) 

  

  
  

  

  

            

. Productos Enzimas Rapidez de Temperatura 

Polimeros de y hidrolisis 
hidrdlisis organismos Kp (ld) (°C) 

0.4-0.6 (Esteres 
de Ac. Grasos) 35-40 

Lipidos Acidos grasos Lipasa 
Glicerol 0.6-1.7 (Grasas) 35 - 40 

Aicohotes Clostridium 
0.08 (Lipidos) 34 

Polipéptidos Proteasa 0.02 34 

Proteinas Oligopéptidos Peptidasa 
Aminodacidos 

Proteus vulgaris 0.03 35 

Polisacaridos Celulasa 0.04 35 

Celulosa Oligosacaridos 
Glucosa Hongos 0.13 34 

Polisacaridos Hemicelulasa 

Hemiceluiosa Oligosacaridos Xilanasa 0.54 35 

Hexosas 

Pentosas Hongos 
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2.1.2 Fermentaci6n 

Los monosacaridos y aminoacidos generados en la etapa de hidrolisis de polimeros son 

el sustrato que utilizan las bacterias acidogénicas para obtener energia por medio de 

fermentacién. Algunos productos formados en la fermentaci6én de monosacaridos se 

originan desde el piruvato obteniendo como producto de la fermentacién, principalmente, 

acido acético y otros AGV. El grado de fermentacién de los sustratos se ve reflejado por 

el tipo y cantidad de bacterias residentes en el medio. En la figura 2.2 se observan las 

rutas principales que utilizan estas bacterias para la obtencion de energia. 

2.1.2.1 Fermentacion de monosacaridos 

En los procesos de fermentacién de monosacaridos (hexosas y pentosas) diferentes 

microorganismos, en especial bacterias anaerobias estrictas y facultativas, metabolizan 

el piruvato mediante diferentes vias. A partir de este, segun el tipo de microorganismo y 

las condiciones del medio se forman los diferentes productos regenerando los cofactores 

oxidados. Los productos mas importantes generados en esta etapa son: lactato, 

propionato, acetato, butanodiol, formiato, isopropanol e hidrogeno (Scriban, 1984; 

Soubes, 1994). En ta figura 2.3 se muestran los posibles caminos que sigue el piruvato, 

asi como los productos terminales de las fermentaciones que utilizan este compuesto. 

Los sacaridos son la fuente de energia mas comunmente usada por los microorganismos 

fermentadores, sin embargo; es importante describir las reacciones por las que estos 

productos se forman. A continuacién se describen los diferentes caminos que utilizan las 

bacterias durante la fermentacion anaerobia del piruvato. 

2.1.2.1.a Fermentacién alcohdlica 

Este tipo de fermentacién es muy comun entre levaduras, siendo muy pocas las 

bacterias capaces de realizarla. En reactores anaerobios el alcohol aparece como 

producto secundario de fa fermentacion de hexosas y pentosas \levada a cabo por 

bacterias anaerobias y facultativas (Mackie y Bryant, 1981). En el transcurso de la 

fermentacién aicohdlica, ef Acido pinivico es descarboxilado a acetaldehido y CQ>. La 
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FIGURA 2.2 Productos finales obtenidos en ia fermentacién anaerobia de polimeros 

organicos (Henze y Harremoés, 1983) 

reduccién de acetaldehido forma como producto etano!l, aunque se pueden formar otras 

sustancias en menor proporcién en especial glicerol! o acido acético. Este tipo de 

fermentacién se lleva a cabo en medios acidos (pH 5 - 6), mientras que en medio alcalino 

el glicerol y el Acido acético se acumulan a medida que aumenta el pH. 

2 acetaldehido + H2.0 -——> etanol+ ac. acético Ec. (2.1) 

2.1.2.1.b Fermentaci6n homolactica 

En este proceso fermentativo el acido !actico es el producto principal, proveniente de la 

reduccion del acido pinivico, catalizado por dehidrogenasa factica. Por via anaerobia 

ademas de acido lactico hay formacién de etanol como se muestra en la ecuaci6n 2.2. 
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2 piruvato + HO ——>  etanol + ac. lactico + CO, Ec. (2.2) 

2.1.2.4.¢ Fermentacién acida mixta y butileno glucdlica 

La fermentacién acida mixta se lleva a cabo por enterobacterias de diferentes generos y 

se caracteriza por la produccién de etanol y diversos acidos organicos entre los que se 

encuentran el Acido lactico, acético, succinico y formico. 

La fermentacién butileno glucolica se realiza por via anaerobia utilizando como sustratos 

los acidos producidos en la fermentacién mixta, dando como productos 2,3-butanodiol, 

por reduccién del acetilmetilcarbinol proveniente del piruvato por medio del acetolactato 

tal como se muestra en la ecuaci6n 2.3. 

NADH, 

2 piruvato T acetotactato T acetitmetilcarbinol 2,3 butanodiol Ec. (2.3) 

CO: CO2 NAD 

2.1.2.1.d Fermentacion butirica 

El acido butirico se produce por condensacion de dos moleculas de acetil-CoA en 

acetoacetato, el cual inmediatamente es reducido a 8-hidroxibutirato y posteriormente a 

butirato. Una parte de la Acetil CoA se forma a partir de piruvato. De esta manera se 

obtiene ATP y acido acético. Cuando la bacteria Clostridium butyricum lleva a cabo esta 

reaccion, a partir de glucosa, la reaccion se expresa como se muestra en la ecuacién 

2.4. 

4glucosa ——> 2 ac. acético + 3 ac. butirico + 8 CO2 + 10 Hz Ec. (2.4) 

2.1.2.1.e Fermentacién acetona-butilica 

Ciertas especies de bacterias (Clostridium) producen dentro de la fermentacion buticica, 

otros productos tales como: alcoholes (butanol, etanol, isopropanol) y acetona. En este 
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caso la reduccién del butirato se lleva a cabo hasta a alcoho! butilico, al mismo tiempo 

una enzima especifica descarboxila una parte del acetoacetato a acetona, y esta puede 

reducirse posteriormente a alcohol isopropilico por ciertos microorganismos. 
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FIGURA 2.3 Principales reacciones terminales de las fermentaciones que utilizan acido 

pirdvico (Soubes, 1994, modificado) 

2.1.2.1.f Fermentaci6n propiénica 

Diversas bacterias anaerobias estrictas o facultativas producen acido propidnico por 

fermentaci6n, ademas de acido acético, bidxido de carbono y eventualmente acido 

succinico. El acido propidnico se forma por reduccién del piruvato, siendo intermediario 
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el acido lactico. Cuando propionibacterium ileva a cabo esta reacci6n, el balance global 

se puede expresar por medio de la ecuacién 2.5. 

3glucosa ~—» 4 ac. propidnico + 2 ac. acético + 2 CO, Ec. (2.5) 

2.1.2.2 Fermentacién de aminoacidos 

Los aminodcidos generados en la etapa de hidrolisis (alanina, glicina, glutamato y lisina) 

pueden fermentarse directamente o en parejas por medio de la reaccién de Stickland, 

segun se muestra en la tabla 2.2. Numerosas bacterias anaerobias estrictas (Clostridium) 

presentan esta reaccién de oxido-reduccién acoplada entre dos aminoacidos, donde uno 

sirve como receptor de hidrogeno y otro como donador, tal como se ve en ta ecuacion 

2.6. 

R-CH-COOH + R’- CH-COOH +H,0 —> R-CO-COOH + R’-CH2-COOH + NH3 Ec. (2.6) 
| ' 

NH2 NH. 

Este ultimo metodo de fermentacién no permite que los aminoacidos sean fermentados 

individualmente para utilizarse como fuente de energia. 

TABLA 2.2 Reacciones de Stickland (Soubes, 1994) 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

Donador de H* Receptor de H* 

Sustrato Producto Sustrato Producto 

Alanina acetato + CO. + NH Glicina acetato + NH; 

Leucina 3 metilbutirato + CO, + NH, Prolina 5 aminovalerato 

Fenitalanina feniipropionato + NH3 

lsoleucina 2 metilbutirato + CO. + Nis Triptofano indolpropionato + NH3 
Valina 2 metilpropionato + CO2 + NH3 Omitina 5 aminovalerato + NH3 

Fenilalanina fenilacetato + CO2+ NH3 Leucina 4 metilvalerato + NH 
Triptofano indolacetato + CO. + NH; Betaina acetato + trimetilamina 
Histidina glutamato + CO. + NH; Sarcosina acetato + metilamina             

2.1.3 B-Oxidaci6n 

En esta etapa, los alcoholes, acidos grasos y compuestos aromaticos generados en la 

fase de hidrdlisis, se degradan para producir acido acético, bidxido de carbono e 

hidrégeno. 
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La oxidacién anaerobia de acidos grasos de cadena larga es un proceso por el cual, el 

hidrégeno molecular es el principal donador de electrones. Este ultimo es producido por 

la oxidacién de nucledtidos de piridina reducidos y ferrodoxina. Jeris y McCarty (1965) 

demostraron que la degradacion de acidos graso de cadena larga en los reactores 

anaerobios ocurre por B-oxidacion. 

La B-oxidacién es la remocién sucesiva de unidades de acetato (C2) de las cadenas 

largas de acidos grasos por ta transformacién en el correspondiente tioester de 

coenzima-A (CoA), reaccién que depende del adenosin trifosfato (ATP). En este proceso 

se reduce el numero de atomos de carbono que forman la cadena, y se genera energia 

por fosforilacion a nivel sustrato, siendo el principal consumidor de electrones el H, 

molecular el cual, al acumularse a pH bajos (menores a 6.8) inhibe la oxidacion 

anaerobia de los acidos grasos de cadena larga (Soubes, 1994). 

Chynoweth y Mah (1969) en un estudio de produccién de AGV, durante la digestion 

anaerobia de lodos, observaron que el acido palmitico (Cie) fue metabolizado 

tapidamente, obteniendo como producto principal acido acético; aunque autores como 

Eastman y Ferguson (1981) con base en calculos termodinamico, consideran que la p- 

oxidaci6n no ocurre durante la fase acidogénica, debido a que este mecanismo es 

efectuado cuando existen tiempos de retencidn largos en el reactor. 

2.2 MICROBIOLOGIA 

Los sistemas de tratamiento biolégico, se fundamentan en la capacidad de diversos 

microorganismos para degradar ta materia organica presente, transformandola en 

biomasa facil de retirar por sedimentacion. 

En los tltimos afos se han hecho importantes avances dentro del conocimiento de los 

microorganismos involucrados en el proceso de fermentacién anaerobia. Tanto referido a 

sus posibilidades de degradacién de distintos compuestos, como a las condiciones 

dptimas en que se desarrollan y su capacidad de resistir y adaptarse a condiciones 

adversas. 
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Actualmente, estudios de la microbiologia de los sistemas de fermentacién acidogénica, 

han mostrado que dicho proceso se caracteriza por un conjunto de reacciones asociadas 

al metabolismo de numerosos microorganismos que son los intermediarios necesarios 

para transformar la materia organica compleja en sustratos simples. Torre y Goma (1981) 

en un estudio sobre microbiologia de reactores anaerobios reportaron que existen 22 

microorganismos no metanogénicos capaces de sintetizar AGV a partir de diferentes 

fuentes de carbono. En la figura 2.2 se muestran algunas especies involucradas en la 

produccién de acidos organicos y su ubicacién en las diferentes etapas del proceso, asi 

como sus principales sustratos. 

2.2.1 Bacterias hidroliticas 

E! desarrollo de la fermentacién se establece, cuando las bacterias para alimentarse 

hidrolizan el material organico insoluble por io que deben degradar inicialmente los 

polimeros (polisacaridos, proteinas y lipides) presentes en el agua residual. 

Los grupos de bacterias responsables de esta etapa en la produccién de AGV, 

pertenecen a diferentes grupos y pueden ser facultativas o anaerobias estrictas; dentro 

de este grupo se encuentran las siguientes: 

2.2.1.1 Bacterias hidrdliticas de polisacaridos 

En este grupo se encuentran bacterias con capacidad de hidrolizar los polisacaridos 

(celulosa, hemicelutosa, lignina, almid6on, pectinas, etc.) presentes en los influentes de 

aguas residuales. Hasta la fecha se han reportado dentro de este grupo a los siguientes 

géneros: Clostridium, Acetovibrio, Bacteroides, Ruminococcus, Eubacterium, 

Streptococcus, entre otras. 

2.2.1.2 Bacterias proteoliticas 

ta degradacion de proteinas a polipéptidos y aminoacidos por actividad proteolitica es 

llevada a cabo por microorganismos proteoliticos. Dentro de los grupos que se reportan 

que han sido identificados en reactores anaerobios para tratamiento de aguas residuales 

y lodos se encuentran los géneros: Clostridium, Pectococcus, Bacteroides, Bacillus, 
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Vibrio, Micrococcus, etc., siendo el geénero Clostridium la especie mas importante en la 

hidrélisis primaria de proteinas segtin los estudios reportados por Gaudy y Gaudy, 

(1980). 

2.2.1.3 Bacterias lipoliticas 

La hidrélisis de lipidos a Acidos grasos superiores y glicerol u otros productos es un 

prerrequisito para complementar el metabolismo de los lipidos presentes en las aguas 

residuales. Entre los géneros que se han reportado como bacterias lipoliticas, se 

encuentran: Clostridium, Micrococcus, Staphylococcus, Alcaligenes, Bacillus, etc., 

(Scriban, 1984). 
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FIGURA 2.4 Algunos géneros de bacterias que participan en la produccién de AGV 

durante ta fermentacién anaerobia de aguas residuales (Stonach, 1986, 

modificado) 
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2.2.2 Bacterias fermentadoras 

Este grupo de bacterias pueden ser facultativas o anaerobias estrictas de crecimiento 

rapide (tiempo minimo de duplicacién 30 minutos), fermentan los monosacaridos y 

aminoacidos para producir CO2, Hz y una mezcla de acidos acético, propidnico, butirico, 

valérico, isovalérico, etc., en funcién de la concentracion de hidrogeno en el medio. Los 

grupos de bacterias reportados como responsables de esta etapa pertenecen a los 

géneros Bacteroides, Bacillus, Enterobacteriaceae, Pelobacter, Acetobactenum, 

Clostridium, tlyobacter, Butyribacternum, Propionibacterium, Serratia, Veilloneila, 

Pectococcus anaerobius, entre otras (Gaudy y Gaudy, 1980; Scriban, 1984; Schelegel, 

1988; Guyot, 1990; Soubes, 1994). 

2.2.3 Bacterias acetégenas 

Este grupo de bacterias es capaz de transformar una mezcia de hidrégeno, didxido de 

carbono y algunos monosacaridos como fa glucosa y fructosa, en acetato unicamente. 

Entre las especies mas estudiadas se encuentran: Clostridium formicoaceticum, 

Acetobacterium wodii, Acetobacterium wieringae, Clostridium aceticum (Guyot, 1990). 

2.3 FACTORES QUE AFECTAN EL PROCESO DE PRODUCCION DE AGV 

Los procesos de fermentacién que ocurren en las aguas residuales son relativamente 

complejos, ya que involucra diferentes fases, asi como un gran numero de procesos 

biolégicos y quimicos simultaneos. 

La digesti6n de los productos durante la fase acidogénica puede ser influenciada por 

factores tales como: pH, temperatura, tiempo de retencién hidraulico (TRH), tiempo de 

retencion celular (TRC), carga organica (CO), entre otros, como sustancias toxicas, 

inhibidores y nutrientes. 

2.3.1 pH 

El efecto de este factor sobre las bacterias acidogénicas se refleja en la cantidad y tipo 

de productos formados. Este factor no sélo afecta a los microorganismos, sino que 
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también a tas solubilidades y a los equilibrios de los componentes organicos e 

inorganicos potenciaimente influyentes en el proceso (Stover, 1994). 

En el reactor fermentador el pH dptimo para obtener una mayor concentracion de AGV 

es un pH neutro (Dinopoulou, ef af. 1988). Algunos acidos grasos se disocian 

parciaimente dependiendo del pH que se encuentra en el medio. La distribucién de las 

especies 0 tipos de AGV presentes en el influente esta en funcién del pH (Zoetemeyer, 

4982). Algunos autores han reportado que al incrementar el pH en el medio, la 

concentracién de acido acético aumento y el acido propidnico disminuy6, mientras que al 

bajar el pH la concentracién de este ultimo auments y la del primero bajé (Dinopouloy, et 

al. 1988; Eastman y Ferguson, 1981; Chyi y Dague, 1994). 

En estudios realizados por Zoetemeyer (1982) reporta que durante la fermentacion de 

glucosa para la produccién de AGV se presento una fermentacién de tipo butirica 

cuando la solucién tenia un valor de pH cercano a 6, mientras que para un rango de pH 

entre 6 y 7 predominé la fermentacién acética. 

2.3.2 Temperatura 

La mayoria de los procesos de fermentacion que se utilizan para la produccién de AGV 

operan en el rango mesofilico (aproximadamente 30 - 35 °C), aunque Datta (1981) 

recomienda que las fermentaciones acidogénicas deben llevarse a cabo a temperaturas 

menor 0 iguales a 25 °C para evitar que disminuya la concentracién de AGV en el 

efluente por presencia de bacterias consumidoras de acidos. Al mismo tiempo Torre y 

Goma (1981) dicen que el manejo de temperaturas mesofilicas favorece ta acumulacion 

de AGV en el medio. 

Al respecto Skalsky y Daigger (1995) al realizar un estudio de fermentacion de lodos 

primarios encontré que la produccién de AGV a 14°C fue aproximadamente 42% menos 

que la observada a 21 °C, concluyendo que el grado de acidificacién y la proporci6én de 

formacién de AGV decrece con la disminucién de la temperatura. Una observacion 

similar reportan Dawson et al. (1994) quienes trabajaron con fermentadores alimentados 
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con todos primarios para la produccién de AGV, observaron que a 15 °C la concentracion 

de acidos organicos en el efluente es menor que a 28 °C. 

Dinopoulou, et a/. (1988) de algunos estudios realizados reportan que al aumentar (a 

temperatura en el reactor fermentador, la concentracién de acido acético incrementé y la 

del Acido propiénico disminuyé; mientras que a menor temperatura la concentracion de 

Acido propiénico aumenta, disminuyendo el acido acético. 

2.3.3 Tiempo de retencién celular (TRC) 

El TRC es uno de los principales parametros considerados en el disefo de un proceso 

de fermentacién, ya que los productos obtenidos, principaimente AGV, se ven 

influenciados grandemente por este factor, dependiendo de el, la distribucion de 

especies bacterianas dentro del reactor. 

Algunos autores como Elefesionistic and Olham (1994) con base en estudios realizados, 

aseguran que es posible maximizar la produccion de AGV en reactor acidogénico si éste 

se opera con un TRC inferior al valor critico. En sus experimentos encontraron que 

utilizando un TRC entre 10 y 20 dias la produccién de acidos incrementé 

significativamente mientras que, al aplicar un TRC de 5 dias, ta produccion de AGV 

disminuyé fuertemente to cual indica que con TRC cortos, se puede presentar un cambio 

muy drastico de ta poblacion acidogenica en el reactor. 

Dawson et al. (1994) reportan TRC de 18.8, 12.6 y 17.4 dias para algunos fermentadores 

de lodos primarios, que se encuentran actualmente en operacion. 

2.3.4 Tiempo de retencién hidraulico (TRH) 

De acuerdo con algunas investigaciones, se ha encontrado que el TRH tiene un 

considerable efecto en la concentracion de tos AGV en el efluente, aunque otras 

consideran que el efecto es muy pequefio. Dinopoulou et a/. (1988) con base en un 

estudio de fermentacién de aguas residuales sintéticas dicen que el TRH es un 

pardmetro que tiene un gran impacto en el grado de acidificacién, ya que se observé que 
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la concentracién de acido acético incrementa proporcionalmente con el TRH. Una 

observacion similar fue realizada por Zoetemeyer ef a/. (1982) quienes dicen que la 

eficiencia del fermentador es dependiente primeramente del TRH. 

Torre y Goma (1981); Dohanyos et a/. (1985); Goncalves ef al. (1994) reportaron que la 

utilizacién de TRH cortos en tos procesos de fermentacién incrementa la concentracion 

de AGV en el efluente. Asi mismo, Chyi y Dague (1994); Skalsky y Daigger (1995) 

obtuvieron una productividad maxima de AGV al utilizar un TRH bajo (2.5 dias), el cual, 

consideran suficiente para que {as bacterias fermentadoras lleven a cabo una 

transformaci6n de la materia organica a AGV. 

Algunos autores reportan diferentes TRH. Rabinowitz (1994) recomienda de 6 a 12 horas 

como TRH de disefho para un fermentador de lodos completamente mezclado. Abraham 

(1994) recomienda de 10 a 14 horas para fermentadores operados en clima frio, aunque 

hay algunos como los reportados por Dawson et ai. (1994) que operan con TRH de 7.7, 

32.1 y 28.2 horas. 

2.3.5 Carga organica (CO) 

Existe diferencia en los escritos sobre el efecto del valor de CO sobre la produccion de 

AGV. Dinopoulou, ef af, (1988) en un estudio sobre fermentaciones informan que un 

incremento fuerte en el valor de CO en el reactor, no presenta efectos significativos en el 

grado de acidificacion, aunque si en las especies de los diferentes acidos. Por otro lado 

Dohanyos ef ai. (1985) reportan que ta concentracion de AGV en el efluente del 

fermentador depende particularmente de la carga del reactor. 

2.3.6 Otros 

Existen otra serie de factores fisicoquimicos que influyen en la produccion de AGV a 

partir de lodos o aguas residuales como son: 

2.3.6.1 Sustancias toxicas e inhibidores 

Elementos tales como cationes metdlicos livianos y metales pesados, segun su 

concentracién en la que se encuentren en el medio, pueden ser toxicos o inhibidores. La 
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toxicidad de algunos productos de la degradacién dependera del pH y de la capacidad 

amortiguadora del sistema. 

Algunos productos nitrogenados producen N-NH, que si bien favorece el control del pH, 

puede llegar a actuar como inhibidor (Stover, 1994). 

2.3.6.2 Nutrientes 

Para poder llevar a cabo la fermentacion de materia organica es fundamental la 

existencia de N y P para el crecimiento de la biomasa, ademas de otros micronutrientes 

como son Na, K, Mg, Fe, Ni, etc. (Stover, 1994). 
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3. REMOCION BIOLOGICA DE FOSFORO (RBF) 

Se sabe que la RBF es una manera econdmica para remover el fosforo presente en las 

aguas residuales. Este proceso se lleva a cabo por microorganismos que tienen que ser 

sometidos a etapas alternadas anaerobia-aerobia, ya que presentan un metabolismo que 

se activa bajo estas condiciones de operacién. Durante la fase anaerobia, las bacterias 

almacenadoras de fosfatos (BAF) capturan moléculas de sustrato y solubilizan 

ortofosfatos, mientras que, en fase aerobia metabolizan el sustrato capturado, volviendo 

a llenar sus reservas de polifosfatos. 

A continuacién se hace una descripcién de este metabolismo y los microorganismos que 

to llevan a cabo, asi como los factores fisicos y quimicos que afectan la eficiencia dei 

proceso. 
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3.1 MECANISMO BIOQUIMICO 

Se han desarrollado varios modelos para explicar los procesos de RBF y se sabe que 

este proceso se basa en mecanismos bioquimicos llevados a cabo por microorganismos 

estrictamente aerobios, los cuales obtienen su energia (ATP) a través del cicio de los 

acidos tricarboxilicos y cadena respiratoria, utilizando el oxigeno como receptor de 

electrones. En la figura 3.1 se observa el metabolismo de las bacterias acumuladoras de 

fésforo en cada una de las etapas del proceso. 

Los tres mecanismos bioquimicos principales en los que se basa la RBF son tos 

siguientes: 

1) Un numero grande de bacterias son capaces de acumular fésforo en forma de 

polifosfatos bajo condiciones aerobias. 

2) Estas bacterias llevan a cabo la remocién de sustratos simples producidos por 

fermentaci6n en condiciones anaerobias y los asimilan en el interior de la célula, 

provocando con ello fa excrecion de fosforo producto de ta hidrdlisis de polifosfatos. 

3) En condiciones aerobias las bacterias oxidan los productos acumulados para obtener 

energia y almacenar fésforo en una cantidad mayor que el fosforo excretado. 

Durante el tiempo de reaccién anaerobio y aerobio en el que permanecen BAF se 

presentan una serie de reacciones bioquimicas las cuales se resumen en las Ec. 3.1 y 

3.2 (Sediak, 1991; Randall, 1994). 

Etapa anaerobia 

AGV + NAD+ ATP ——>  PHB/PHV + NADH + ADP + Pi Ec. (3.1) 

Durante este tiempo tas BAF capturan del medio el material carbonoso de facil 

asimilacion, principaimente AGV para transformartos y acumularlos en forma de 

polihidroxibutirato (PHB) o polihidroxivalerato (PHV) en el interior de la célula, utilizando 

como fuente de energia el ATP generado por el rompimiento de la cadena de 

polifosfatos. Esto implica la liberacién de moléculas de ortefosfatos al medio durante esta 

fase. Al mismo tiempo el NAD es reducido a NADH, al actuar como receptor de 

hidrégenos. 
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FIGURA 3.14 Metabolismo de fas bacterias acumuladoras de fosfatos (Arvin, 1985, 

modificado) 

Etapa aerobia 

PHB/PHV + O, + ADP + Pi+NADH ~~ Células + ATP + NAD +CO,+H,0 Ec. (3.2) 

Cuando !as bacterias son expuestas a condiciones aerobias utilizan los polimeros (PHB y 

PHV) acumulados como alimento para crecer y mantenerse, al mismo tiempo que 

almacenan energia utilizando al oxigeno (Q2) como receptor de electrones, 

permitiéndoles, este almacenamiento, sobrevivir durante los periodos de ausencia de 

oxigeno y principalmente tomar ventaja sobre los organismos no almacenadores durante 

la fase anaerobia. La energia requerida para formacién de polifosfatos es menor, 

comparada con la que necesitan para crecimiento (Wentzel et a/. 1990). Durante esta 

reaccién, el fésforo es capturado de la solucién para formar ATP y acumular energia al 

mismo tiempo que el NADH es oxidado a NAD. 

La remocién del fésforo en el sistema ocurre cuando las células ricas en fosforo son 

retiradas como todos de exceso al final del proceso. En el cuadro 3.1 se resumen los 

procesos que ocurren en un reactor durante la RBF. 
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3.2 MICROORGANISMOS ACUMULADORES DE FOSFORO 

Existen actualmente un gran numero de investigaciones llevadas a cabo para conocer 

mas sobre los microorganismos capaces de acumular fosforo. En la literatura se han 

reportado un gran numero de bacterias que almacenan fdsforo, siendo el género 

Acinetobacter ssp. el mas estudiado por ser el que se encuentra en forma mas 

abundante en plantas para eliminacién biolégica de fésforo (Funs y Chen, 1975; Nicholls 

y Osborn; 1979; Doria et af. 1992). Sin embargo, se sabe que la cantidad de acetato o 

AGV presentes en fos influentes de aguas residuales es casi nula, por lo que los 

sustratos mas comunes llegan en forma de glucosa y otros carbohidratos. 

CUADRO 3.1 Etapas durante la remocién bioldgica de fosforo (Sediak, 1991) 

DBO, es convertida a AGV por 

FERMENTACION microorganismos facultativos 

ETAPA ANAEROBIA Transferencia de AGV al interior de 

la célula 

CAPTURA DE AGV Excrecién de fésforo 
1 

AGV son convertidos a PHB o PHV 

CAPTURA DE FOSFORO Oxidacién de PHB o PHV 

ETAPA AEROBIA Captura de fosforo 

REPRODUCCION CELULAR 

{ Remocién de fésforo del agua 

— L_ 
REMOCION PURGA DE LODOS | Remocién de fésforo por medio 
DEL FOSFORO     de los iodos de exceso 

Algunos autores como Brodisch y Joyner (1983); Léter (1985) consideran que la glucosa 

y otros carbohidratos son transformados en la etapa anaerobia a AGV por medio de 

30



  

bacterias fermentadoras, obteniendo como producto principal acetato, el cual es 

capturado por bacterias posiblemente del género Acinetobacter u otro género. Por lo que 

no se puede considerar esta especie como el unico microorganismo capaz de acumular 

polifosfatos. Al respecto Gonzalez (1994) menciona que algunos grupos de investigacién 

como, Deinama et a/. (1980) determinaron un contenido maximo de fésforo de 10 por 

ciento en cepas de Acinetobacter cultivadas en un medio de butirato y lactato. De Ia 

misma forma Fuhs y Chen (1975) no lograron observar contenidos de fésforo mayores al 

5 por ciento utilizando bacterias del género Acinetobacter Iwoffi a pesar de cultivarias en 

un medio rico en acetato. Al mismo tiempo otros investigadores como Shoda et af. (1980) 

y Tamatami ef af. (1983) trabajaron con otras cepas diferentes a Acinetobacter y 

encontraron una acumulacion de fosforo hasta del 7 por ciento en células de 

Arthrobacter globiformis cultivados en medio glucosado. 

En la recopilacién que hace Doria et a/. (1992) sobre bacterias acumuladoras de fésforo, 

menciona que han sido aisladas en plantas para tratamiento que eliminan nutrientes 

otros tipos de bacterias diferentes a Acinetobacter capaces de acumular polifosfatos, 

PHB, PHV 0 glucdégeno. 

Dentro del tipo de bacterias reportadas capaces de remover fosforo se encuentran: 

Pseudomonas vesicularis, Klebsiella pneumoniae, Aeromonas hydrophila, Moraxella ssp. 

y Enterobacter ssp. Estas especies presentan la caracteristica de que algunas son 

aerobias estrictas y otras fermentadoras, asi como algunas pueden utilizar acetato como 

fuente de carbono u otro AGV pero, la mayoria pueden metabolizar la glucosa, 

aminoacidos y otras moléculas organicas. 

3.3 FACTORES QUE AFECTAN LA RBF 

Existen muchos factores que afectan la eficiencia de remocién de fésforo en los sistemas 

bioldgicos. Dentro de estos se encuentran los parametros ambientales, las 

caracteristicas de las aguas residuales y el! disefio del sistema, entre otros. A 

continuacion se hace una descripcién de cada uno. 
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3.3.1 Oxigeno disuelto (OD) 

La utilizacién de condiciones alternadas anaerobia-aerobia es un requisito para llevar a 

cabo la RBF. 

Se han realizado varias investigaciones para evaluar Ja influencia del OD en la zona 

anaerobia durante la RBF, entre ellas la de Levin y Shapiro (1965) quienes encontraron 

que una buena liberacién de fésforo se obtiene cuando el oxigeno es igual o menor que 

4 mg/l, mientras que Schén et a/. (1993) reportaron que una buena excrecion de fosforo 

se alcanza con niveles de oxigeno entre 0.1 y 0.5 mg/l dependiendo de las condiciones 

del lodo. 

En fa zona aerobia, la capacidad de oxigenacién debe ser suficiente para que los 

microorganismos lleven a cabo la captura del fésforo. Algunos autores reportan que 

concentraciones por arriba de 1.5 y hasta 3 mg/\ son suficientes para que ocurra una alta 

remocidn de fésforo (Randall et a/. 1992; Sedlak, 1991). 

Al respecto, Comeau ef a/. (1987) encontraron que la captura de fosforo puede ocurtir 

tanto en condiciones aerobias como andéxicas, ya que el oxigeno de los nitratos puede 

ser empleado como receptor de electrones. 

3.3.2 Temperatura 

La temperatura parece que no juega un papel muy importante en la RBF. Randall et ai. 

(1992) hace una recopilacion de investigaciones que se han realizado para evaluar la 

influencia de la temperatura en los procesos, encontrando valores muy variados en cada 

uno de los reportes. Mamais y Jenkis (1992) mencionan que una buena remocion 

biolégica de fésforo se obtiene en un intervalo de temperaturas que fluctuan entre 5 y 30 

°C. Mientras que Gonzalez y Wilderer (1991) encontraron un efecto insignificante de la 

temperatura en un intervalo de 15 a 25 °C, empleando reactores discontinuos con 

biopelicula para la RBF. 
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3.3.3 pH 

Existen pocos estudios para evaluar el efecto del pH durante la excrecion y captura de 

fosforo en los sistemas para remocién de nutrientes que se utilizan en el tratamiento de 

aguas residuales. 

Los primeros en investigar esta influencia fueron Levin y Shapiro (1965) y encontraron 

que el pH optimo para que las bacterias lleven a cabo la captura de fosforo se encuentra 

en un rango entre 7 y 8. Mas tarde Tracy y Flammino (1987) estudiaron este mismo 

fendémeno y encontraron que fa captura de fésforo es optima en intervalos de pH entre 

6.6 y 7.4. 

Estudios mas recientes realizados por Smolders ef al. (1994) reportaron que a pH bajos 

durante fase anaerobia se presenta una menor excrecioén de fésforo que a pH altos, 

debido a que a pH bajos se requiere menos energia para tomar el sustrato organico 

(acetato), dando como consecuencia bajas excreciones de fosforo. Por esto, durante la 

fase aerobia muy poca energia es usada para captura de fésforo y la remanente 

acumulada se emplea para crecimiento celular, incrementando el numero de bacterias 

acumuladoras de fésforo del sistema to que ayuda a incrementar la eficiencia del 

proceso. 

3.3.4 Tiempo de retencién celular (TRC) 

Uno de los parametros de disefio de mayor importancia en la RBF es el TRC. Et valor 

utilizado para cada disefio depende del valor de CO. En los sistemas utilizados para la 

RBF se ha demostrado que cuando el TRC es largo, el porcentaje de captura de fosfatos 

aumenta ya que se presenta en el sistema un aumento en ei numero de BAF. Esto 

ocasiona una disminucion de la purga de lodos, lo que trae consigo cambios en las 

poblaciones bacterianas, proceso que se presenta en funcién de la relacion DBO:P 

(Barnard, 1984). Randall et a/. (1992) reportan que TRC entre 3 y 6 dias presenta un 

proceso estable y con buena remocion de fosforo. Tiempos menores no son 

recomendables debido a que los procesos son muy inestables y presentan baja 

remocion de fésforo. 
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3.3.5 Tiempo de reaccién anaerobio (Treacana) 

El Treac-ana @S UN parametro muy importante que en ocasiones es seleccionado 

arbitrariamente, en algunos casos se toman de 1 a 2 horas. El Treac-ana tiene que ser 

suficiente para que las bacteria fermentadoras lleven a cabo ei proceso de fermentaci6n 

y las acumuladoras de fésforo la captura de los AGV. Sedlak (1991) de estudios 

realizados, reporté que el Treac-ana durante la RBF esta en funcion de la CO. Mientras 

mayor sea la CO, mayor debera ser el Treac-ana. Al mismo tiempo, observo que ia mayor 

captura de materia organica se presenta durante las dos primeras horas de tratamiento. 

Al respecto Randail et a/. (1992) dicen que cuando el Treac-ana 2S Muy largo y la cantidad 

de AGV en el medio es pequefia, se presenta una excrecién de fésforo no asociada a 

AGV, llamada excrecién secundaria de fésforo. Cuando esto ocurre, !a acumulacion de 

PHB en {a célula es pequefia, afectando e) porcentaje de remocion de fosforo en el 

sistema debido a que jos microorganismos no tienen la suficiente energia acumulada 

para capturar fosforo durante ta fase aerobia. 

3.3.6 Tiempo de reaccién aerobio (Treac-ser) 

&s muy importante mantener las condiciones y los tiempos de retencion suficientes en el 

tanque de aireacién para llevar a cabo una buena captura de fdsforo. Algunas veces 

estos tanques Se disenan para llevar a cabo nitrificacion, remocién de DBO y captura de 

fosforo. A través de algunos estudios en SBR se dice que uN Treacaer entre 1 y 2 horas 

es suficiente para obtener una buena eficiencia en el proceso (Sediak, 1991). Tiempo 

atras, Comeau et al. (1985) reportaron que el grado de captura de fosforo en la zona 

anaerobia esta en funcién def material organico acumulado en la etapa anaerobia, 

observando que ta captura se presenta dentro de un intervalo entre 10 y 30 mg P/hii. 

3.3.7 Caracteristicas det influente de aguas residuales 

La composicién de las aguas residuales juega un papel muy importante en los procesos 

de RBF, especialmente cuando presenta productos organicos de facil asimilacion para 

los microorganismos acumuladores de fosforo.



  

Las aguas residuales domésticas y algunas industriales presentan relaciones de DBO/P 

y DBO/YN variadas. Cuando estas relaciones presentan valores altos se produce un 

aumento en ja RBF. De la misma forma cuando se suministra una cantidad abundante 

de material facilmente biodegradable se produce un aumento en la produccién de 

productos de la fermentaci6én en la zona anaerobia, lo cual trae consigo un aumento en 

el porcentaje de remacidn de los fosfatos (Randall ef a/. 1992). 

3.3.8 Nitratos (N-NOQ3) 

La presencia de N-NO, en fas aguas residuales durante la RBN inhiben ios procesos de 

excrecién de fdésforo en fa zona anaerobia, debido a que {os microorganismos 

desnitrificantes consumen AGV para transformar el N-NO3 a nitrégeno molecular (N2), 

6xido nitrico (NO) y oxido nitroso (NO). Tan pronto como el N-NO, son transformados, la 

liberacién de fésforo se lleva a cabo en el medio. E! grado de inhibicién por N-NO3 en un 

sistema continuo con lodos activados puede estimarse por la concentracion de N-NO3 

presente en ei todo de retormo. En un estudio realizado por Wentzel et a/. (1990) 

mencionan que cuando se recicla 1 mg de O2 y 1 mg N-NO; al reactor anaerobio, 3 y 8.6 

mg de DQO son utilizados. Esto provoca una reduccién del sustrato disponible para las 

bacterias acumuladoras de fésforo, ocasionando por lo tanto una reduccidn en la 

liberacion, captura y remocion de fosforo en el sistema. 

3.3.9 Acidos grasos volatiles (AGV) 

La cantidad y tipos de AGV presentes en los influentes de aguas residuales que llegan a 

la fase anaerobia durante los procesos de RBF son muy importantes, ya que como se 

explicé con mas detalle en el capitulo uno, estos son los sustratos preferidos por las BAF 

y depende mucho de su presencia en et influente para aumentar o disminuir la eficiencia 

del proceso. 
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4. ELIMINACION BIOLOGICA DE NITROGENO (EBN) 

Los compuestos de nitr6geno que se encuentran presentes en los influentes de las 

aguas residuales se pueden eliminar por medio de procesos de tratamiento quimico, 

fisico y biologico. Experiencias a nivel internacional indican que la forma mas economica 

y limpia de eliminar compuestos nitrogenado inorganicos de aguas residuales, es por 

medio de la manipulaci6n de comunidades de bacterias para oxidar el amonio a nitratos 

(nitrificaci6n) y posteriormente, reducir los nitratos a nitrogeno molecular 

(desnitrificaci6n). 

En este capitulo de encuentra descrita la eliminacion biolégica de nitrogeno durante el 

tratamiento de las aguas residuales. 
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4.1 NITRIFICACION 

El proceso de Ia nitrificaci6n se define como la oxidacién bioldgica de amoniaco (amonio) 

a nitratos con formacién de nitritos como producto intermedio, llevado a cabo por 

bacterias aerobias que utilizan el oxigeno como receptor de electrones. 

Dentro de la nitrificaci6n bioldgica se considera que los procesos quimiolitotroficos son 

los mas importantes. No obstante, existen cierto numero de organismos heterotrdficos 

que producen nitritos o nitrates a partir de compuestos organicos e inorganicos, 

utilizando mecanismos que no son necesariamente oxidantes. 

Al respecto Gonzalez (1996) dice que, desde el punto de vista biotecnolégico, los grupos 

de bacterias nitrificantes quimiolitétrofas son mas importantes debido a que el numero de 

ellas, presentes en el suelo y en el agua, sobrepasan en cantidad a las heterdtrofas y 

como consecuencia la capacidad de las transformaciones. 

4.1.1 Bioquimica 

La oxidacién microbiana del amoniaco y de los iones amonio, se realiza en dos etapas 

por diferentes especies de bacterias. La primera etapa es la oxidacién de los iones de 

amonio a nitritos. Cuando esta reaccion se Ileva a cabo por bacterias del género 

Nitrosomonas involucra la presencia de oxigeno molecular el cual actua de dos formas: 

por incorporacién directa del sustrato y como receptor de electrones. 

En la segunda etapa, los nitritos se oxidan a nitratos. En estudios realizados por Aleem 

et al. (1965) demostré que el oxigeno utilizado para oxidar el nitrito proviene del agua, 

por lo que el oxigeno molecular se utiliza como receptor de electrones de los procesos 

metabdlicos de Nitrobacter. 

Las reacciones bioquimicas que se presentan en el proceso son: 

NH; +150, —Sserentt_ NO; +2H* +H,O - 58 a 84 kcal/mol NHs Ec. (4.1) 
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NO; +050, “5 NO; - 15.4 a 20.9 Kcal/mol NHa_ Ec. (4.2) 

Asumiendo que la composicién celular de Nitrosomonas y Nitrobacter puede ser 

representada como CsH;NO, la estequeometria del crecimiento celular y oxidaci6n para 

cada una de estas bacterias puede ser representada de la siguiente manera (Barnes y 

Bliss, 1983; Gonzalez, 1996 ). 

Nitrosomonas 

55(NH,) + 760, + l09HCO, > C,H,NO, +54NO, +57H,O+104H,CO, Ec. (4.3) 

Nitrobacter 

400NO, + NH, +4H,CO, + HCO, +1950, > C,H,O,N +3H,O+400NO; Ec. (4.4) 

De acuerdo con estas relaciones, la oxidacién de un mg de nitr6geno amoniacal produce 

0.15 mg de biomasa (Nitrosomonas), mientras que por cada mg de nitrito oxidado se 

producen 0.20 mg de biomasa (Nitrobacten. En resumen, por cada 20 mg de amonio 

oxidado se producen 1.8 mg de células de bacterias nitrificantes. 

4.1.2 Microbiologia 

Esta comprobado que la nitrificacion autotrofa se lleva a cabo por dos grupos de 

bacterias quimilitotrofas: uno que deriva su energia para la sintesis celular de la 

oxidacién de amonio y el otro de la oxidaciébn de nitratos. Siendo los géneros 

Nitrosomonas y Nitrobacter los mas importantes. Comunmente sdlo se reconocen dos 

especies Nitrosomonas europae y Nifrobacter winogradsky aunque existen otros géneros 

como son Nitrosospira, Nitrocystis, Nitrosoglea, Nitrococcus, Nitrospina y Nitrobacter 

agilis (Alexander, 1980; Winkler, 1986). En la tabla 4.1 se observan algunas condiciones 

de crecimiento, asi como el habitat de algunas bacterias nitrificantes quimiolitotroficas. 
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Actualmente se ha establecido la nitrificacién heterdtrofa como un fénomeno microbiano 

comun, llevado a cabo por bacterias nitrificantes heterdtrofas entre los que se incluyen 

los géneros Pseudomonas, Bacillus, Nocardia, Arthrobacter y Streptomyces (Winkler, 

  

1986; Garz6n, 1995). 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

TABLA 4.1 Geéneros de bacterias quimiolit6trofas nitrificantes (Gonzalez, 1996, 
modificado). 

Organismo Condiciones de crecimiento Habitat 

Oxidantes de amonio 

Nitrosomonas §-40°C, pH5.8-9.5 suelo, agua dulce y salada 

Nitrospira 25 - 30 °C, pH 7.5 - 8.0 optimos | suelo, no crece en agua salada 

Nitrosococcus 2-30°C, pH6.0-80 suelo, agua dulce y salada 

Notrosolobus 15 - 30°C, pH6.0-8.2 suelo 

Oxidantes de nitritos 

Nitrobacter §-40°C, pH5.7- 10.2 suelo, agua dulce y marina 

Nitrospina 20 - 30°C, pH 7.0- 8.0 agua salada 

Nitrococcus 20 - 30 °C, pH 6.0 - 8.0 agua salada           

4.1.3 Factores que afectan la nitrificacién 

Existen una serie de factores que influyen en el proceso de nitrificacién entre ellos se 

citan los siguientes: 

4.1.3.1 Oxigeno disuelto (OD) 

El oxigeno es un requerimiento obligatorio para todas las bacterias involucradas en el 

proceso de nitrificacién. Randall ef a/. (1992) informan que para realizar este proceso es 

necesario que la concentraci6n de OD en el medio sea mayor de 0.3 mg/l, aunque la 

mayoria de las investigaciones revisadas reportan concentraciones en un intervalo entre 

1 y 3 mg/l. Para garantizar que la nitrificacién se lleve a cabo sin restricciones, es 

necesario alcanzar en el reactor niveles superiores a 3 mg/l. Okun (1978) reporta que 
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una concentracién de OD cercana a 33 mg/l no inhibe la nitrificacion, sin embargo se han 

realizado algunos trabajos en el Water Research Center en el que descubrieron que 

concentraciones de OD entre 20 y 25 mg/l inhiben !a nitrificacion (Winkler, 1986). 

4.1.3.2 pH 

Los reportes de los efectos del pH sobre la nitrificacién son muy variables, sin embargo 

se generaliza que las nitrificantes (Nitrosomonas y Nitrobacter) prefieren condiciones 

ligeramente alcalinas con un ambito éptimo de pH de 7.5 a 8.5, y se inhiben a un pH por 

abajo de 6 y superior a 9.5. Esto se explica debido a que valores de pH ligeramente 

alcalinos desplazan el equilibrio de amoniaco a amonio, siendo ésta la molécula que 

oxida Nitrosomonas (Barnes y Bliss, 1983; Gonzalez, 1996). 

4.1.3.3 Temperatura 

La nitrificaci6n se ve marfcadamente afectada por !a temperatura; se ha confirmado que 

por abajo de 5 °C y por encima de 40 °C la tasa de reaccion es muy lenta. El incremento 

de la temperatura a partir de los extremos mas bajos produce una oxidacién mas rapida 

del amonio hasta que se alcanza el éptimo entre un rango que fluctua entre 28 y 32 °C 

(Alexander, 1980; Garzén, 1995; Gonzalez, 1996). 

4.1.3.4 Toxicos e inhibidores 

Las bacterias nitrificantes quimiolitotréficas son organismos extremadamente sensibles 

cuando son expuestos a sustancias toxicas como metales pesados (mercurio, niquel, 

zinc, cromo), clanuro, compuestos halogenados, fenoles, mercaptanos y tiourea (Barnes 

y Bliss, 1983). 

4.1.3.5 Carga organica (CO) y tiempo de retencién celular (TRC) 

El grado de nitrificacisn es dependiente de la CO y TRC. Cargas organicas bajas 

comprendidas entre 0.10 y 0.15 kgDBO/SST-d proporcionan un buen grado de 

nitrificacion, ya que el TRC obtenido con esta cargas se encuentra entre 5 y 6 dias, 
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tiempo suficiente para que las bacterias nitrificantes se establezcan en el sistema, debido 

a que presentan tiempo de duplicacién grandes. 

Investigaciones realizadas por Young et a/. (1977) informan que necesité un TRC de 16 

a 18 dias para lograr Ia nitrificacién a temperaturas de 10 a 13 °C. Winkler (1989) reporta 

que entre 5 y 20 dias de TRC son suficientes para garantizar el establecimiento de 

bacterias desnitrificantes en el sistema, aunque éste es dependiente de la temperatura. 

4.2 DESNITRIFICACION 

La desnitrificacién es el proceso por el cual los microorganismos reducen los nitratos y 

nitritos como medio para obtener oxigeno, liberando nitrégeno molecular. 

4.2.1 Bioquimica 

El tipo de productos formados en el proceso de desnitrificaci6n es dependiente de ta 

capacidad que presenten los microorganismos para producir las enzimas que lleven a 

cabo la conversién de los nitratos hasta nitrogeno molecular y bidxido de nitrogeno. 

Algunas bacterias carecen de nitrato reductasa por lo que solamente pueden reducir 

nitritos. Las que poseen las reductasas necesarias para reducir los nitratos a nitrogeno 

molecular realizan la desnitrificacién de acuerdo con la siguiente reacci6n: 

    2HNO, CHAK) 59 NO, EDR! 52 NO (2HKt0) N,O. (AICO) NN, Ec. (4.5) 

Como se trata de un mecanismo respiratorio, es necesario un sustrato oxidable que 

suministre energia. Cuando el metanol se utiliza como sustrato, la reaccién se lleva a 

cabo de la siguiente manera: 

6NO; +5SCH,OH — 3N, +5CO, +7H,0 + 60H” Ec. (4.6) 
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4.2.2 Microbiologia 

Una amplia variedad de organismos aerobios y facultativos pueden efectuar la 

desnitrificacién, tos cuales utilizan a los nitratos como receptor de electrones en ausencia 

de oxigeno molecular disuelto. De este modo las especies activas crecen aerdbicamente 

sin nitratos o anaerébicamente en presencia de éste. 

Se han identificado un gran numero de microorganismos capaces de [llevar a cabo este 

proceso. Rheinheimer et a/. (1988) presentan una lista de microorganismos nitrificantes 

aerobios y facultativos los cuales se muestran el la tabla 4.2. 

TABLA 4.2 Organismos aislados de medios acuaticos naturales que pueden reducir 
dxidos de nitrégeno (Rheinheimer et a/. 1988) 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

Organismos que solamente Organismos que pueden desnitrificar 

pueden reducir NO; a NO, NO, > NO; ~ NOD N,O-N, 

Arthrobacter Achoromobacter Propionibacterium 

cyclociastes pentosaceum 

Bacillus A. liquefaciens Pseudomonas aeruginosa 

Chromobacterium Acinetobacter spp. Ps. aureofaciens 

Corynebacterium Alcaligenes denitrificans _| Ps. chlororaphis 
Erwinia A. faecalis Ps, denitrificans 

Flavobacterium A. odorans Ps. fluorescens 
Micrococcus A. psycrophylium Ps. mallei 

Micromonospora Bacillus acotoformans Ps. mendocina 

Mycobacterium Bac. pasteun Ps. perfectomarinus 

Proteus Choromobacterium Ps. picketii 

lividum 

Pseudomona C. violaceum Ps. pseudoaicaligenes 

Rhizobium Corynebacterium Ps. pseudoflava 

Salmonelia Flavobacterium spp. Ps. pseudomallri 
Shigella Halobacterium Ps. solonacearum 

marismortui 
Staphylococcus Hyphomicrobium spp. Ps. stutzeri 

Streptomyces Kingella denitrificans Rhodopseudomona 

Spaeroides 

Vibrio Moraxella Spirilium lipoferum 

Paracoccus denitrificans | Sp. psychophillum 

Thiobacillus denitrificans 
Xanthomonas         
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4.2.3 Factores que afectan la desnitrificacién 

Existen una serie de factores que afectan la desnitrificacién en los sistemas bioldgicos. 

Dentro de ellos se encuentran los siguientes: 

4.2.3.1 Temperatura 

Los microorganismos desnitrificantes llevan a cabo este proceso en un ambito de 0 a 50 

°C con un optimo entre 35 y 40 °C (Bames y Bliss, 1981). 

4.2.3.2 pH 

Muchas de las bacterias que realizan la desnitrificacién son sensibles a concentraciones 

elevadas del ion hidrégeno. Esta reaccion se lleva a cabo en un rango de valores de pH 

entre 4 y 9.5, encontrando el éptimo en un pH neutro o ligeramente alcalino (6.5 a 8). 

Este valor varia de acuerdo con los organismos presentes en el sistema (Bares y Bliss, 

4981). 

4.2.3.3 Oxigeno disueito (OD) 

La presencia de OD en los sistemas biolégicos desnitrificantes es indeseable, debido a 

que compite con los nitratos, inhibiendo al mismo tiempo 1a formacién de enzimas 

desnitrificantes necesarias para llevar a cabo este proceso. Al respecto Garzén (1995) 

reporta que la desnitrificacion se inhibe a concentraciones pequefhas de OD. 

Investigaciones realizadas por Dawson y Murphy (1972) encontraron que una 

concentraci6n de 0.2 mg/l es suficiente para inhibir la desnitrificaci6n en un sistema de 

lodos activados. 

4.2.3.4 Inhibidores 

Aparte del oxigeno, de los extremos de pH y temperatura, Francis y Hencher (1981) 

informan que concentraciones de 0.5 mg/l de amoniaco y niquel, asi como altas 

concentraciones de calcio inhiben los procesos biolégicos de desnitrificacion. 
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5. REACTORES DISCONTINUOS 

E! mercado mundial dentro de la rama de Ja ingenieria ambiental presenta una amplia 

gama de tecnologias para tratamiento de aguas residuales. Dentro de esta area se 

encuentran los reactores discontinuos, mejor conocidos como SBR (Sequencig Batch 

Reactor) con lodos activados o biopeliculas, los cuales presentan la ventaja de que todo 

el proceso se lleva en un solo tanque. 

A continuacién se describe esta tecnologia, sus caracteristicas de operacion y disefio, 

asi como sus posibles aplicaciones dentro del campo de la ingenieria ambiental, 

principalmente en el tratamiento de las aguas residuales.



  

5.1 INTRODUCCION 

“EI SBR es uno de los muchos procesos ciclicos que emergen desde una atmosfera que 

fomenta ja investigaci6én creativa y el desarrollo. Esta es una tecnologia que demanda 

una comprension fundamental entre la ciencia y la aplicacién creativa de los ingenieros “ 

(Invine, 1996). 

Los rectores de llenado y vaciado, mejor conocidos ahora como intermitentes, de 

operacién discontinua, SBR o de tratamiento por lotes tuvieron el primer resurgimiento 

notable dentro del tratamiento biolédgico de aguas residuales a principios de los afos 

cincuenta en los Estados Unidos de Norteamérica (Irvine y Busch, 1979). 

El segundo y ultimo resurgimiento fue encabezado por Irvine y Davis de la Universidad 

de Notre Dame, Indiana, E.U.A. en 1971, quienes definieron la operacion de los 

reactores discontinuos como una nueva aplicacién de las configuraciones utilizadas para 

el desarrolto de los reactores de ilenado y vaciado. 

Algunos autores como Arora et al. (1985) afirman que los reactores discontinuos llevan a 

cabo un mejor grado de tratamiento que los sistemas de flujo continuo. 

Existen otros investigadores que también han sobresalido por sus trabajos utilizando 

esta tecnologia. Entre ellos encontramos a Goronszy (1977) con sus trabajos de 

sistemas de aireacion extendida en reactores discontinuos; Wilderer (1984) quien 

empled esta tecnologia en el tratamiento de efluentes industriales y caudales variables 

de las aguas residuales; Garzoén y Gonzalez (1996) quienes emplearon SBR con 

biopeliculas para la eliminacién de nutrientes, entre otros. 

Actualmente a finales de siglo, esta tecnologia sigue teniendo grandes avances, tal y 

como lo demuestra la conferencia llevada a cabo en Munich, Alemania, 1996, donde se 

presentaron un gran numero de investigaciones que utilizan la tecnologia de reactores 

discontinuos para el tratamiento de efluentes contaminados. 
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Los reactores discontinuos aumentaran su aplicaci6én dentro de esta area, debido a que 

“el SBR es un sistema simple que trabaja “ (Irvine, 1996). 

5.2 COMPONENTES DEL SISTEMA DE REACTORES DISCONTINUOS 

Los principales componentes de un reactor discontinuo son: tanque, alimentacién 

(influente), decantador (efluente), mezclado, sistema de aireacién, controlador 

automatico (Ketchum, 1996). En Ja figura 5.1 se observa un reactor discontinuo con sus 

componentes principales. 

Reloj programable Efluente 

Banaan 
  

  

      

  

        
  

Influente CQ w 

Purga de lodos 

FIGURA 5.1. Diagrama de un reactor discontinuo 

5.2.1 Tanque 

Los tanques utilizados en fos sistemas de reactores discontinuos son relativamente 

profundos. La forma puede ser circular, rectangular o alargada. Los sistemas para 

tratamiento de aguas municipales se disehan generalmente con tanques de concreto, ya 

que esto favorece el disefio. Sin embargo, algunos sistemas municipales e industriales 
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utilizan tanques de acero inoxidables de forma cilindrica, los cuales son apropiados para 

controlar la corrosién ademas de que presentan largos periodos de vida util. 

5.2.2 Entrada (influente) 

El influente es bombeado directamente al reactor discontinuo a través de un dispositivo 

de valvulas automaticas. El punto de alimentacién se establece dependiendo del objetivo 

del tratamiento, algunos lo hacen cerca de la superficie, otros cerca de la pared o por 

abajo de la biomasa. En algunos casos se utiliza un sistema de distribuci6n de tubos 

para hacer mas uniforme el influente a través de la biomasa. 

5.2.3 Decantacion (efluente) 

Existe una gran variedad de mecanismos de decantacién para remover el sobrenadante 

tratado. El decantador de algunos sistemas de lodos activados, se disefia con bombas 

sumergibles unidas a flotadores para evitar el arrastre de lodos en el efluente, mientras 

que algunos sistemas con biopelicula sumergida utilizan una bomba centrifuga en la 

parte inferior. 

5.2.4 Mezclado 

Muchos sistemas con reactores discontinuos emplean para mezclar un sistema 

mezclador-aireador sumergible; sin embargo, los difusores o los sistemas de aireacion 

mecanica se usan para obtener una mezcla completa. Aunque en ocasiones se requiere 

una bomba de recirculacién para proporcionar el mezclado durante las fases anoxicas y 

anaerobias en la eliminacién de nutrientes. 

5.2.5 Controlador automatico 

El controlador automatico puede ser simple, disefiado para operarse desde un reloj 

programable y electroniveles, esto sirve para tener un mejor control durante la operacion 

del reactor. 
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5.3 CARACTERISTICAS DE OPERACION Y DISENO DE LOS SBR 

Son muchas las variaciones que presentan las aguas residuales que lNegan a una planta 

para tratamiento. Cuando se utilizan reactores discontinuos, para llevar a cabo la 

eliminacién de contaminantes presentes, es muy importante considerar la influencia de 

las caracteristicas hidraulicas y bioquimicas, ya que estos factores pueden disminuir ja 

calidad de! tratamiento. A continuacion se describen las caracteristicas que deben 

considerarse en la operacion y disefio de los reactores discontinuos. 

5.3.1. Caracteristicas hidraulicas 

5.3.1.1 Caudal cambiante 

En la mayoria de los casos, los caudales generados de aguas negras son muy variados. 

Se presentan altas variaciones entre los caudales maximos y minimos y algunas veces 

estos son intermitentes, por lo que estos casos el reactor discontinuo tiene que ser 

disefiado para amortiguar estos cambios. 

5.3.1.2 Estratificacion del reactor 

El reactor discontinuo, disefiado para el tratamiento de aguas residuales con biomasa 

suspendida, puede ser estratificado con base en los volumenes de trabajo. Estos se 

encuentran en funcién de la CO de operacién y disefio del reactor, dentro de los cuales 

encontramos los siguientes: 

a) Volumen de ilenado (caudal de agua tratada por ciclo). 

b) Volumen de lodos (volumen que ocupan los lodos después de la sedimentaci6n). 

c) Volumen remanente (volumen intermedio mas volumen de lodos). 

d) Volumen de reaccién (volumen total del reactor menos el volumen de bordo libre). 

5.3.1.3 Division del ciclo 

Un ciclo de operacién dentro del proceso de tratamiento en un reactor discontinuo se 
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compone de diferentes etapas o tiempos. Dentro de estas se encuentran: Ilenado, 

sedimentacién o reposo, decantacién o vaciado y reaccion. La duracién de cada una de 

las etapas dependera de los objetivos del tratamiento. 

5.3.1.4 Numero de reactores 

El numero de reactores discontinuos en un sistema depende de la curva de volumenes 

acumulados de agua diaria y la decision puede ser entre un sdio reactor grande o varios 

pequefnos (Gonzalez, 1994). 

§.3.2 Caracteristicas bioquimicas 

5.3.2.1 Carga organica aplicada 

Gonzalez (1994) considera el concepto de carga organica aplicada al iniciarse el periodo 

de aireacién. Sin embargo aqui se considera al iniciar el tiempo de reaccién, definiendo 

esta para el reactor discontinuo como el cociente que resulta de dividir la cantidad en 

peso de material carbonoso presente en al agua residual alimentada, entre el producto 

que resulta de multiplicar la cantidad en peso de biomasa suspendida por e! tiempo de 

reaccion. La ecuacion 5.1 muestra la forma de determinacién de la carga organica. 

C.0.= Pus So Ec. (5.1) 
Vi SST © These 

donde, 

Vu = Volumen de cambio o de Ilenado. 

Vr = Volumen total del reactor. 

So = Concentracién de materia organica en el influente medida como DQOy,. 

SST = Concentracién de sdlidos suspendidos totales en el licor mezclado. 

Treac= Tiempo de reaccién. 

Es importante hacer énfasis en la definicién anterior porque el tratamiento en este tipo de 

reactores es un proceso en continuo cambio, es decir, se desarrolla bajo régimen no 
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permanente, durante el cual en la fase de lienado se incrementa la cantidad de sustrato 

mientras que en la etapa de reaccion disminuye. 

5.3.2.2 Rapidez de utilizacion de oxigeno 

El estado transitorio de los reactores de operacién discontinua influye en !a rapidez de 

los microorganismos en suspensién para utilizar el oxigeno disuelto. 

Cuando inicia la fase de reaccién con aireacién bajo el regimen de mezcla completa, la 

cantidad de material carbonoso por unidad de biomasa es grande, por consecuencia la 

rapidez para utilizar el sustrato es tan altas, que la demanda para la utilizacion de 

oxigeno excede la capacidad para transferencia de oxigeno del equipo correspondiente 

y por lo tanto, la concentracién de oxigeno disuelto durante esta fase permanecen 

iguales o cercanos a cero. Una vez que comienza a disminuir la cantidad de materia 

organica por unidad de biomasa, también declina la tasa de utilizacion de sustrato y 

empieza a aumentar la concentracioén de oxigeno disuelto hasta que, mas tarde, una vez 

concluida la degradacién de los contaminantes, alcanza sus valores maximos 

(McWhorter, 1992). 

En los reactores discontinuos la tasa de utilizacién de oxigeno cambia a lo largo de cada 

ciclo de operacion (Gonzalez, 1994). 

5.3.2.3 Tiempo de retencién celular (TRC) 

Es muy importante, mantener dentro del reactor, la cantidad de microorganismos que se 

requieren para cumplir con los objetivos del tratamiento. Este parametro es una variable 

dependiente de la carga organica aplicada. Cuando ésta es baja entonces el TRC es 

alto; mientras que para una carga organica alta el TRC es bajo. 

§.3.2.4 Duracion del ciclo 

El tiempo de duracién del ciclo es también conocido como TRH. Gonzalez (1994) explica 

que la duracion del ciclo depende de los siguientes factores: 
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a) Tiempo de !lenado. 

b) Cantidad y tipo de contaminante que entra por unidad de tiempo. 

c) Calidad requerida del efluente. 

d) Tiempo de reposo. 

e) Tiempo de vaciado. 

McWrorter (1992) indica que la duracién del ciclo del reactor discontinuo puede variar 

desde tres hasta mas de veinticuatro horas. Sin embargo un sobre disefio del TRH 

puede acarrear problemas como el crecimiento de organismos filamentosos, los cuales 

presentan como caracteristica el que son dificiles de sedimentar (Brenner ef a/. 1992; 

Nakazawa y Tanaka, 1991). 

5.4 OBJETIVOS DEL TRATAMIENTO DE LAS AGUAS RESIDUALES 

En un principio se disefd el reactor discontinuo para eliminar materia organica 

solamente; pero debido a que presenta condiciones de operacién apropiadas para la 

remocién de otros nutrientes junto con el carbono, se observan ahora un numero de 

modificaciones del sistema original. Se puede disefiar dependiendo de los objetivos del 

tratamiento pudiendo asi eliminar carbono, fésforo y nitrogeno al mismo tiempo y en el 

mismo reactor. Actualmente existen una serie de arreglos de operacién que permiten 

eliminar cada uno de estos compuestos, dependiendo de las caracteristicas del influente. 

Dentro de estos arreglos se presentan algunas de las alternativas: 

5.4.1 Remocién de materia organica 

Cuando se pretende remover solamente materia organica presente en las aguas 

residuales, el reactor discontinuo presenta una simple secuencia de operacién como se 

observa en la figura 5.2. esta inicia con una etapa de llenado, seguido por un tiempo de 

reaccién aireado, periodo durante en el que se mantiene un régimen de mezcia 

completa, para continuar posteriormente con una etapa de sedimentacion y finalmente 

proseguir con la decantacién del efluente clarificado. 
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5.4.2 Remocién de fésforo, carbono y nitrégeno 

Para llevar a cabo ta eliminacién biolégica de fésforo en un reactor discontinuo, es 

necesario iniciar el proceso del tratamiento con una etapa de llenado bajo régimen de 

mezcla completa, para desnitrificar y continuar posteriormente una etapa de mezclado 

anaerobia, que favorezca ja liberacién del fésforo y un alto consumo de material 

organico. Posteriormente se somete el reactor a una fase de aireacion para llevar a cabo 

la captura del fésforo y nitrificacion (Gonzalez, 1989; Wilderer, 1991; Mufioz y Gonzalez, 

1996). 

5.5 APLICACIONES 

Dada su facilidad de operacién y debido al auge que ha tenido en los ultimos afos, esta 

tecnologia de reactores discontinuos esta siendo aplicada actualmente en el campo de ta 

ingenieria ambiental. Dentro de los procesos en los que se esta aplicando actualmente la 

tecnologia SBR se encuentran los siguientes: 

a) Tratamiento de aguas residuales municipales e industriales (Hirl e Irvine, 1996; Artan 

et al. 1996; Becker, 1996). 

b) Remocién biolégica de nutrientes (Gonzalez y Wilderer, 1991; Umble y Ketchum, 

1996; Bemal et a/. 1996; Cuevas ef a/. 1996). 

c) Tratamiento de lixiviados (Ddllerer y Wilderer, 1996). 

d) Biorremediacién in-situ de suelos contaminados con compuestos organicos (Irvine, 

1993; Cassidy e Irvine, 1996). 

5.6 VENTAJAS Y DESVENTAJAS 

La tecnologia SBR presenta algunas ventajas, tal como lo citan Norcross (1992); 

McWhorter (1992); Gonzalez (1994) en sus trabajos sobre tratamiento de aguas 

residuales donde emplearon este tipo de reactores. Dentro de estas ventajas se 

mencionan las siguientes: 
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a) Presentan mayor flexibilidad para ajustar las condiciones de operacién. 

b) Aceptan altas concentraciones de contaminantes, permaneciendo estables bajo 

condiciones cambiantes de caudal y de concentracion de contaminantes. 

c) Operan con mas alta eficiencia de transferencia de oxigeno durante gran parte de la 

fase de aireacion. 

d) Son capaces de producir lodos mas sedimentables por su capacidad para inhibir el 

crecimiento de organismos filamentosos. 

  

  

ETAPA MEZCLA AIRE 
Influente 

= LLENADO NO NO 

Ss! sl 
a REACCION 

_ SEDIMENTACION NO NO 

r—> Efluente 

  

= VACIADO NO NO 

=" PURGA NO NO 

Ledos 

FIGURA 5.2 Etapas del ciclo de tratamiento para la remoci6n de materia organica en un 

reactor discontinuo 
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a LLENADO NO NO INICIO DEL CICLO 
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LLENADO sl NO FASE ANAEROBIA 
LIBERACION - P 

| 

REACCION Sl NO FASE ANAEROBIA 
LIBERACION - P 

REACCION SI si FASE AEROBIA 
NITRIFICACION 
CAPTURA DE - P 

REMOCION DE C 

REACCION Sl NO FASE ANOXICA . 
DESNITRIFICACION 

am SEDIMENTACION NO NO SEDIMENTACION 

-— 
| Efluente 

a VACIADO NO NO DECANTACION 

ESPERA NO NO PURGA 

DE 
Lodos LODOS 

FIGURA 5.3 Remoci6én biolégica de fésforo, nitrogeno y carbono (Irvine et a/. 1983, 

modificado) 
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e) No requieren tanque de sedimentacién secundario. 

f) No necesitan los sistemas de bombeo para la recirculacion de lodos. 

g) Tienen capacidad para remover fésforo y nitrogeno junto con material carbonoso. 

h) Permiten el tratamiento de aguas residuales con concentraciones medias a altas, 500 

a 3000 mgDBON, gracias a la facilidad que tiene para ajustar los tiempos de reaccion 

bioquimica y diluir e| agua residual, con lo cual se controla la carga organica aplicada. 

El mismo McWhorter (1992) afirma que no todo son ventajas en los reactores 

discontinuos, sino que también presentan algunas desventajas. Dentro de estas se citan 

las siguientes: 

a) Gran pérdida de carga hidraulica en el reactor debido al nivel variable de agua tratada 

durante cada ciclo. 

b) Posibilidad de requerir un volumen total mayor que el que requiere un sistema de flujo 

continuo para tratamiento de aguas residuales. 
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6. MATERIALES Y METODOS 

En todo trabajo experimental es importante hacer un planteamiento que permita 

desarrollar de la mejor manera la investigacion que se llevara a cabo, asi como de 

alcanzar los objetivo trazados. 

En esta parte del trabajo se encuentran descritas las etapas de experimentacion, las 

caracteristicas de los reactores experimentales, muestreos realizados, parametros de 

operaci6n utilizados en los reactores y andalisis fisicoquimicos efectuados a las muestras. 

Al mismo tiempo se presenta una caracterizacién del agua del influente durante todo el 

tiempo que duré la etapa experimental. 
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6.1 PLAN GENERAL DE EXPERIMENTACION 

La realizacion de este proyecto de investigacion se llevé a cabo en tres etapas 

experimentales. A continuacion se definen cada una de ellas: 

Etapa I. 

Etapa Il. 

Etapa Ill. 

Arranque y estabilizacién de los procesos. Durante esta etapa se configuraron 

y arrancaron dos reactores discontinuos en paralelo: uno para la produccién de 

AGV (fermentacion de agua residual) y el otro como SBR para tratamiento de 

agua residuales con eliminacién de nutrientes. Los dos fueron operados hasta 

alcanzar una operacion estabie. 

Perfil de produccién de AGV y eliminacién de nutrientes alimentando agua 

residual cruda. Con el objeto de conocer los perfiles de producci6n de AGV y 

de eliminacion de los nutrientes durante un ciclo de tratamiento, se realizaron 

corridas experimentales en cada uno de los reactores. Con los resultados 

obtenidos en esta etapa se pudo conocer y evaluar la eficiencia de cada uno 

de los reactores por separado, durante la alimentaci6n con agua residual 

cruda. 

Eliminacién de nutrientes alimentando agua residual fermentada. Para evaluar 

la influencia de los AGV sobre fa eliminacién biolégica de nutrientes, se 

procedié a conectar los reactores en serie y se evaluo el sistema, probando 

tres valores de CO alimentando al SBR agua residual rica en acidos organicos. 

Dicho de otra forma, el agua residual fermentada producida en el SBR 

fermentador fue utilizada como influente del SBR de lodos activados para la 

eliminacion de nutrientes. 

6.2 UNIDADES EXPERIMENTALES 

Los reactores fueron instalados en la planta para tratamiento de aguas residuales de 

Ciudad Universitaria en México, D.F. 
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6.2.1 Reactor discontinuo para la produccién de AGV (SBR fermentador) 

EI SBR fermentador es un tanque cilindrice con el fondo cénico de 1100 | de capacidad, 

alimentado en la parte inferior mediante una bomba centrifuga de flecha horizontal con 

potencia de 1/4 de HP, la cual se encuentra conectada a un interruptor de maximo nivel 

con el que se controla el volumen de llenado. Ver figura 6.1. 

EI mezclado del reactor se llevé cabo por medio de recirculacién de agua a través de una 

bomba centrifuga de flecha horizontal con potencia de 1/2 HP. Con esta operacion se 

logré mantener en mezcla completa toda la masa de agua durante el tiempo de reaccién. 

La descarga del efluente tratado se realiz6 con una bomba sumergible de 1/6 HP 

montada sobre un sistema de flotacién, el cual permitid descargar a nivel de superficie, lo 

que evité el acarreo de sélidos sedimentables. El volumen de descarga se controlé por 

Medio de un interruptor de bajo nivel instalado dentro del reactor. 

  

Melaza y K,HPO, 
Reloj programable S y Efluente 

ESSERE aS = 
  

         
      

Valvula de muestreo 

Influente   
  

  

  

« (4) < @ 
Purga de lodos Recirculacion 

FIGURA 6.1 Diagrama del reactor discontinuo utilizado como fermentador 
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La purga de lodos se llev6 a cabo en la parte inferior del reactor por medio de una 

bomba centrifuga de flecha horizontal con potencia de 1/4 HP. Todo este equipo fue 

operado automaticamente con un reloj programable de 6 canales. 

6.2.2 Reactor discontinuo para la eliminacién biolégica de nutrientes (SBR con 

lodos activados) 

El SBR de lodos activados (biomasa suspendida) presenta los mismos elementos y 

caracteristicas de construccion que el SBR fermentador, con la diferencia que tiene un 

sistema de difusores de membrana colocados en el fondo y conectados a un compresor 

regenerativo, el cual suministra el oxigeno y proporcioné el mezclado durante la fase 

aerobia. El mezclado durante la fase anaerobia fue proporcionado de la misma manera 

que el reactor fermentador. Un esquema de este reactor se observa en la figura 6.2. 

«—— Melaza y K,HPO, 

Reloj Programable g Efluente 
  

         
    
  

       
      

  

SERRE ER 

L. pH 

L- ODy T 

Valvula de muestreo ba 

tid 
Influente ann Difusores | 

CLP cee, 
«2 

Purga de lodos Recirculacion 

FIGURA 6.2 Esquema del SBR utilizado para la eliminaci6n de nutrientes 
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6.2.3 Reactores discontinuos conectados en serie 

Para llevar a cabo la etapa Ill del proyecto, se utilizaron los dos reactores discontinuos 

conectados en serie como se presenta en la figura 6.3. El SBR con lodos activados se 

\lené por medio de una bomba centrifuga de flecha horizontal con potencia de un 1/4 de 

HP que succiona el efluente fermentado a través de una tuberia de PVC, la cual fue 

acondicionada con una valvula “check” en ta parte de succién para evitar el vaciado del 

tubo. 
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FIGURA 6.3 Esquema de la planta piloto con SBR utilizada para la RBN 

6.3 CARACTERISTICAS DEL AGUA RESIDUAL 

El agua cruda que llega a la planta para tratamiento de Ciudad Universitaria, es una 

mezcla de agua residual generada en el campus de Ciudad Universitaria y en la colonia 

Copilco el Alto, sin sedimentacién primaria. Debido a que el agua residual cruda presenta 
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concentraciones bajas de materia organica y fésforo, se enriquecio con melaza y fosfato 

dibasico de potasio (KZHPO,), para lograr concentraciones de 500 mg/t de materia 

organica medida como DQO; y 15 mg/l de fosforo medido como P-PO,, concentraciones 

tipicas que presentan las aguas residuales domésticas. En la tabla 6.1 se muestran los 

valores promedios de fos parametros medidos al agua residual enriquecida con melaza 

durante el tiempo experimental. 

TABLA 6.1 Caracteristicas del agua residual cruda alimentada a los SBR 

  

  

  

  

  

  

  

  

        

Parametro Concentraci6én * 

DQO,; (mg/l) 662 + 87 

DQQs (mg/l) 454 + 62 
AGV (mg/l) 0 

P-PO, (mg/l) 15.8+3 

N-NHg (mg/l) 22.8+15 

N-NO; (mg/l) 1.7408 

pH (unidades) 7.7+04 

Temperatura ("C) 22+6.4 
  

* Valores tomados entre 8 y 9 hora de la mariana durante el tiempo que duré la experimentacién 

6.4 CONDICIONES DE ARRANQUE Y OPERACION 

6.4.1 SBR fermentador 

Resultados presentados por Sedlak (1991) concluyen que se necesitan de 7 a 9 mg/l de 

AGV para remover 1 mg/i de P-PO,, Por lo que éste fue ei punto de partida. 

Conocer las condiciones de operacién de un SBR fermentador que permitan alimentar un 

efluente con una concentracién de AGV (sustrato facilmente asimilable por las BAF) 

mayor de 200 mg/I a un SBR de lodos activados para remover 15 mg/l de P-POg. 

El reactor fermentador se puso en marcha alimentando agua residual domestica (ver 

caracteristicas en tabla 6.1) y un inéculo de microorganismos procedentes de un sistema 

de lodos activados, utilizando las condiciones de operacién que se muestran en la tabla 
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6.2. Los microorganismos se hicieron crecer en condiciones anaerobias bajo la tecnica 

de llenado y vaciado del reactor y ciclos de 8 horas. 

Es importante resaltar que durante la experimentacion el pH y la temperatura no fueron 

controlados. 

TABLA 6.2 Condiciones de operaci6n en el arranque del SBR fermentador 
  

  

  

  

  

  

  

  

    

Parametro Unidades Valor 

Carga organica (CO) . 1.4 

Volumen total (V7) I 982 

Volumen de flenado (V,,) l 610 

Tiempo de retencion hidraulico (TRH) min 480 

Tiempo de Ilenado (T..) min 25 

Tiempo de reacci6n (Treac) min 400 

Tiempo de sedimentacién (Tsep) min 25 

Tiempo de vaciado (Tyac) min 30       
  

“*Unidades de CO en kgDQO1/kgSST-d 

6.4.2 SBR con lodos activados 

Los criterios para establecer las condiciones de operacién en la etapa de arranque del 

SBR con lodos activados se basaron en los trabajos de Gonzalez y Wilderer (1991) y 

Garzén y Gonzalez (1996) quienes trabajaron con SBR con biopelicula para la 

eliminacién de nutrientes. Los primeros emplearon ciclos de operacién de 8 horas, 

logrando remover arriba del 80% de la DQO; y 60% de P-PO,, mientras que los ultimos 

lograron eliminar el 80% de la DQOy y el 71% de P-PO,, utilizando una CO baja (3 

gDQO,/ m’-d) y ciclos de 24 horas. 

El reactor se arrancé alimentando agua residual cruda y utilizando las condiciones de 

operacién que muestran en la tabla 6.3. Estas indujeron el establecimiento de BAF. Cabe 

mencionar que el reactor no fue inoculado con bacterias de otro sistema de tratamiento, 

solamente entraron los microorganismos que se encuentran presentes en el agua 
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residual cruda, los cuales se hicieron crecer alternando condiciones anaerobias-aerobias 

en el reactor durante cada ciclo. Se propuso lograr y mantener en el licor mezclado una 

concentracién de SST de 2000 mg/l, ya que es un valor tipico para un sistema de lodos 

activados. 

Posteriormente cuando el sistema se estabiliz6 se cambi6é el agua residual cruda por 

agua fermentada y se experimento en el reactor bajo las condiciones de operacién que 

se muestran en la tabla 6.4. 

TABLA 6.3 Condiciones de operacién en el arranque SBR con biomasa suspendida 
  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

Parametro Unidades Valor 

Carga organica (CO) * 0.13 

Volumen total (V7) I 982 

Volumen de llenado (Vi) | 164 

Tiempo de retencion hidraulico (TRH) min 480 

Tiempo de llenado (Ti) min 6 

Tiempo de reaccién andxico-anaerobio (Treac-anoana) min 218 

Tiempo de reaccién aerobio (Treac-acr) min 218 

Tiempo de sedimentaci6n (Tse) min 30 

Tiempo de vaciado (Tyac) min 8       
  

* Unidades de CO en kg0Q0O;/ kgSST-d 

6.5 MUESTREO 

El muestreo fue de dos tipos. Uno de reconocimiento del sistema, y otro para conocer el 

perfil de los contaminantes durante un ciclo representativo de tratamiento. 

Ei muestreo de reconocimiento se empled aproximadamente durante toda la 

experimentaci6n con el objeto de conocer y controlar la entrada de contaminantes a los 

reactores; al mismo tiempo permiti6 observar el comportamiento general de los reactores 

durante su operacion. 
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Del SBR fermentador, se tomaron muestras en el influente de agua enriquecida con 

melaza y K,HPO,, y en el efluente. En el SBR se obtuvieron de agua cruda, agua con 

melaza y KZHPO,, asi como de inicio de la fase anaerobia (después del llenado), final de 

fase anaerobia y final de fase aerobia (efluente). 

TABLA 6.4 Condiciones de operaci6én durante la experimentacion en el SBR alimentado 
con agua fermentada 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

Parametro Unidades Valor Valor Valor 

co kgDQO,/kgSST-d | 0.13 + 0.01 | 0.25+0.01 | 0.35+0.01 

Vr I 982 982 982 

Vu I 212 421 602 

TRH min 480 480 480 

Tu min 7 15 25 

TREAC-ANOANA min 217 208 200 

TREAC-AER min 217 208 200 

Tsep min 30 30 30 

Tvac min 9 19 25               

Con ia finalidad de estudiar el comportamiento de !os contaminantes durante un ciclo de 

tratamiento en cada reactor, se tomaron muestras cada media hora por un periodo de 8 

horas. Estas fueron tomadas en la valvula de muestreo que se ubicé en la recirculacion 

de cada uno de los reactores, lo que permitid obtener muestras homogéneas. La técnica 

fue aplicada igual para cada corrida experimental durante toda Ja investigacién. 

6.6 ANALISIS DE AGUAS 

Las determinaciones analiticas fueron realizadas con base en los métodos normalizados 

para el analisis de aguas potables y residuales (APHA, AWWA,WPCF, 1992) y los 

métodos normalizados alemanes para el analisis del agua (Deutsche Einheitsverfahren 

zur Wasseruntersuchuhg, 1983). 
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La demanda quimica de oxigeno total y soluble (DQO; y DQOs), el fésforo de los 

fosfatos (P-PO,), el nitrogeno en forma de amonio (N-NH,), nitratos (N-NOs) y nitritos (N- 

NO.) fue determinado por fotometria para lo cual se emplearon reactivos analiticos 

Spectroquant de Merck y un espectrofotometro Perkin-Elmer Lambda 3B de doble rayo. 

La digestion de las muestras para DQO se llevo a cabo en un temoreactor COD marca 

Hach modelo 45 600-00. 

Los acidos grasos volatiles (AGV) se analizaron por medio de un cromatografo de gases 

marca SRj 8610, con cotumna Alltech capillary AS - 100. 

Los parametros de pH, oxigeno disuelto (OD) y temperatura fueron medidos con 

electrodes colocados en la recircutacién del reactor. Para el pH se empleo un 

potenciémetro marca Orion 520A. El OD y Ia temperatura se midieron con un oximetro 

YS! 57. 

Los sdlidos suspendidos totales (SST) fueron determinados por secado a 105 °C en una 

estufa marca Felisa y posteriormente se determinaron los sélidos suspendidos volatiles 

(SSV) incinerando los SST a 550 °C en una mufla Lindberg 84. 

E! indice volumetrico de lodos (IVL) fue medido de acuerdo al método propuesto por 

Winkler (1986) y Ramalho (1983). 

6.7 ANALISIS DE LOS RESULTADOS 

Los resultados obtenidos en la experimentacion fueron analizados, relacionandolos con 

las actividades microbiolégicas y condiciones fisicoquimicas presentes en el sistema, asi 

como con las condiciones de operacién empleadas en cada uno de los reactores durante 

las diferentes etapas experimentales. 
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7. RESULTADOS Y DISCUSION 

7.1 REACTOR DISCONTINUO PARA LA PRODUCCION DE AGV 

La experimentacién en el SBR fermentador se Ilevé6 a cabo durante 269 dias de 

operacién continua. Los resultados obtenidos permiten conocer las condiciones de 

operacion del reactor discontinuo fermentador con las que se obtiene un efluente rico 

AGV, utilizando como sustrato agua residual doméstica. 
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7.1.1 Comportamiento de la carga organica (CO) 

La CO es uno de los parametros de diserio mas importantes en un fermentador. En este 

tipo de sistemas es recomendable que esta relacién presente un valor alto para evitar el 

crecimiento de microorganismos indeseables, lo que propiciaria una baja en el 

rendimiento del proceso. Algunos autores (Rabinowitz, 1994; Stevens y Oldham, 1992) 

informan que valores de CO altos presentan un mejor rendimiento de productos acidos, 

debido a que los microorganismos acidogénicos tienen tiempos de reproducci6én muy 

cortos, lo cual ocasiona una purga mas continua de los sdlidos en el reactor (reduccién 

del TRC) evitando con esto el crecimiento de bacterias con TRC largos, las cuales 

presentan la caracteristica de utilizar como sustrato los productos de la fermentacion. 

Para este trabajo se configuré el reactor con un valor de CO de 1.4 kgDQO;/kgSST-d. 

En la figura 7.1 se observa que el reactor arrancé con una CO de 1.5 kgDQO;/kgSST-d 

aumentando posteriormente este valor, por una disminucién de los SST en el medio. A 

medida que paso el tiempo la concentraci6n de SST incrementd, ocasionando una baja 

en la CO hasta 0.9 kgDQO;/kgSST-d después de 40 dias de operacién. En la tabla 7.1 

se muestra que durante los primero 72 dias (tiempo en el que se alcanzo la 

concentracién de AGV propuesta) el reactor opero con una carga media de 2.240.8 

kgDQO;/kgSST-d relacién mucho mas alta que la del disefio, condicion que propicio un 

rapido crecimiento de bacterias fermentadoras. Conforme paso el tiempo se siguid 

operando el reactor durante 197 dias mas, tiempo en el cual se mantuvo una 

concentracion de AGV mayor de 200 mg/l. Durante este ultimo periodo se trabajo con 

una CO media de 1.540.42 kgDQOr/kgSST-d con un valor maximo de 2.7 

kgDQO,/kgSST-d y un minimo de 0.6 kgDQO;/kgSST-d (ver tabla 7.1). Los resultados 

muestran que en todo el experimento la relacion alimento/microorganismo casi siempre 

fue mayor de 1 kgDQO7/kgSST-d. 

Las variaciones que present6 la CO fueron causadas principalmente por los cambios de 

la DQO en el influente y de los SST en el reactor. Estos cambios no influyeron 

directamente en la concentracion de AGV, ya que reguiarmente 1a concentracién se 

mantuvo por arriba de 200 mg/l (figura 7.6). Al respecto Dinopoulou et a/. (1988) indican 

que un aumento fuerte en el valor de CO no presenta efectos significativos en el grado 

de acidificacién. 
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FIGURA 7.1 Perfil de la CO durante la experimentacién en el SBR fermentador 

TABLA 7.1 Carga Organica durante la produccién de AGV 
  

  

  

    

Periodo Dias co 
de de (kgDQO7/kgSST-d) 

experimentacion operaci6n min max med G 

24 de mar - 3 de jun 72 0.9 4.2 2.2 £0.77 

4 de jun - 17 de dic 197 0.6 2.7 1.5 +0.42             
  

7.1.2 Sélidos suspendidos volatiles (SSV) y sélidos suspendidos totales (SST) 

El fermentador se arrancé inoculando sélidos biolégicos provenientes de un sistema de 

tratamiento, lo que permitiéd alcanzar al principio del primer ciclo de fermentacién una 

concentracion de SSV de 765 mg/l y 890 mg/l de SST. El control de la cantidad de los 

slidos en el reactor fue por medio del muestreo de los SSV y SST al final de cada ciclo 

de tratamiento. 

En la figura 7.2 se observa que al transcurrir los primeros 10 dias de experimentacion la 

concentracién de los solidos disminuy6 con respecto a la cantidad inoculada, debido al 

proceso de lavado de los microorganismos en el reactor. Al respecto Soubes (1994) dice 
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que cuando en un sistema hay diferentes tipos de microorganismos y estos compiten por 

un mismo sustrato, generalmente estos crecen a diferente rapidez y por lo tanto algunos 

microorganismos pueden desaparecer por no estar en condiciones de competir bajo 

esas condiciones ambientales. Por lo que, este tipo de consideracion es muy importante 

cuando se piensa en al arranque de un reactor a partir de un indéculo. Posteriormente, a 

partir del dia 11 incremento la cantidad de sdlidos en el reactor encontrando una 

concentracién maxima de 1160 mg/l de SSV y 1350 mg/l de SST durante los primeros 72 

dias de operacién continua. A partir del dia 40 se comenzaron a purgar lodos del sistema 

con la finalidad de que la cantidad de estos permaneciera constante. Como no se tenia 

experiencia en este tipo de proceso y se sabe que las bacterias fermentadoras (BF) se 

desarrollan en un valor de carga organica (CO) alta, se sugiridé mantener una 

concentracion de SSV de 450 mg/l y SST de 500 mg/l para no disminuir la relacion 

alimento/microorganismo, asi como para evitar el desarrolio de bacterias que consumen 

los productos de la fermentacién. Especificamente el dia 72 cuando se presento la 

concentracién de AGV deseada en efluente del SBR fermentador, la concentracién de 

SSV fue igual a 470 mg/l. Después, se implanté una purga de los lodos hasta 
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FIGURA 7.2 Comportamiento de los SST y SSV en el SBR fermentador 
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lograr establecer un TRC medio de siete dias, tiempo con el que trabajan algunos 

fermentadores de lodos para la produccién de AGV (Rabinowitz, 1994). 

En la tabla 7.2 se observa que durante los ultimos 197 dias de operacién continua del 

SBR fermentador, la concentracién de los SSV presentdé una variacion entre 370 y 1268 

mg/l con una media de 695201 mg/l mientras que los SST variaron en un intervalo de 

430 a 1475 mg/l con un valor medio de 8114230 mg/l. 

TABLA 7.2 Sdlidos en el SBR fermentador 

  

Periodo Dias SSV SST 
de de (mg/l) (mg/l) 

experimentacién _| operaci6n| min | max |med}| «| min | max | med o 

24 de mar - 3 de jun 72 249 | 1161 | 569 |+ 261| 290 | 1350 | 626 {+244 

4 de jun - 17 de dic 197 370 | 1268 | 695 | + 201/ 430 | 1475 811 {+230 

  

  

                          

7.1.3 DQO 

7.1.3.1 DQO en et influente 

Para llevar un control de !a cantidad de compuestos totales y solubles que entran en el 

agua residual! alimentada al reactor fermentador, se monitored constantemente la DQO7 

y DQOs del influente. 

En la figura 7.3 se observa que durante los primeros 72 dias de trabajo, la concentracion 

media de DQQOg en e! influente fue 446+30 mg/l y la DQO; de 640+33 mg/l. Estos 

resultados muestran que no se cumplio con lo propuesto, debido a que la cantidad de 

materia que llega en el influente de la planta es variable. Sin embargo, con esos valores 

de DQO Ia concentracién de AGV deseada en el efluente se logré. Lo que indica que las 

bacterias fermentadoras (BF) estaban metabolizando la materia organica insoluble y 

transformandola posteriormente en AGV. Durante los siguientes 197 dias, la 

concentracién de DQO permanecié mas baja encontrando un valor promedio de DQOs 
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FIGURA 7.3 Comportamiento de la DQO en el influente del SBR fermentador 

de 444+25 mg/l y DQO; de 622157 mg/l (ver tabla 7.3). Esta variacién de DQO afecté 

directamente la CO durante toda la experimentacion, sin embargo la concentraci6n de 

AGV se mantuvo por arriba de 200 mg/l (ver figura 7.6). 

TABLA 7.3 DQO total y soluble en et influente del SBR fermentador 
  

  

  

                    

Periodo Dias DQOs DQO;+ 
de de (mg/l) (mg/l) 

experimentacion operacion | min | max | med] o min | max | med| o 

24 de mar - 3 de jun 72 398 | 517 | 446 | +30 | 580 | 714 | 640 | +33 

4 de jun - 17 de dic 197 390 | 505 | 444 | +25 | 512 | 749 | 622 | +57       

7.1.3.2 DQO en el efluente fermentado 

La cantidad de materia organica soluble e insoluble presente en el efluente fermentado 

depende de la capacidad de los microorganismos para transformar los compuestos 

organicos presentes en el influente hasta productos intermedios o finales. 
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Con la finalidad de conocer la DQO en el efluente fermentado se monitored el sistema 

después del dia 72. En la figura 7.4 se observa que la cantidad de materia organica 

cambié durante el tiempo de experimentacién, encontrando que los compuestos solubles 

(entre ellos los AGV) medidos como DQOs variaron en un ambito de 209 a 246 mg/l con 

una media de 301+45 mg/l. De esta cantidad, 223124 mg/l fueron AGV y el resto 

compuestos solubles (alcoholes, cetona, aldehidos y otros compuestos organicos). Al 

mismo tiempo, se analizo la DQO; en el efluente después de 30 minutos de 

sedimentacién, operacién que permitid separar el material sedimentable del 

sobrenadante, encontrando que la concentracién varid de 293 a 583 mg/l con una media 

de 399+57 mg/l (ver tabla 7.4). Esta variacién se debio principalmente a la cantidad y tipo 

de materiales presentes en el influente. Otro factor que también influy6 fue la cantidad 

de sdlidos que salen en e! efluente, ya que algunas veces se presentaron sdlidos 

flotados después del tiempo de sedimentaci6n, ocurriendo un arrastre de los mismos en 

el efluente. 

7.1.3.3 Transformacién de DQO durante un ciclo de fermentacién 

En la figura 7.9 se muestran los perfiles de DQO para dos corridas durante un ciclo de 

fermentacion en ef SBR. En ambas experimentaciones se observa que la DQOr 

disminuy6 conforme transcurrid ej ciclo, mientras que la DQOs increment6 como 

consecuencia del enriquecimiento de AGV en el medio. En la corrida realizada el dia 

196, la concentracién de DQO; bajé de 400 a 370 mg/l y la DOOs aumenté de 280 a 310 

mg/l. En la dei dia 257 la DQO; disminuyé de 333 mg/l hasta 315 mg/ al final del ciclo , 

mientras tanto, la DQOs aumento de 268 a 273 mg/l. 

Es importante hacer notar que durante la fermentacién acida de aguas residuales no 

existe una reduccién apreciable de DQO, ya que es simplemente una conversion de un 

tipo de compuesto organico a otro. 

TABLA 7.4 DQO en el efluente del SBR fermentador 

Periodo Dias DQOs DQO, 
de de (mg/l) (mg/) 

experimentacion operaci6n { min | max {| med | oa min | max |med| o 

4 de jun - 17 de dic 197 209 | 426 | 301 | +45} 293 | 583 | 399 | +57 
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FIGURA 7.4 Concentracién de DQO en el efluente rico en productos de la fermentacion 

7.1.4 AGV 

7.1.4.1 AGV en el efluente fermentado 

El reactor se arrancé partiendo de una concentracién de AGV igual a cero. En la figura 

7.6 se observa que, conforme pasé e! tiempo y las bacteria fementadoras se 

establecieron en el sistema, la cantidad de AGV incremento en el medio detectando una 

concentracién en el efluente de 222 mg después de 72 dias de operacion, lo cual 

indicaba que las bacterias presentes en el sistema estaban transformando los sustratos 

organicos insolubles a compuestos solubles principalmente AGV. Posteriormente, 

durante los siguientes 197 dias la concentracion de AGV presenté una concentraci6n 

maxima en el efluente de 292 mg/l y una minima de 196 mg/l con una media de 223+24 

mg/l (ver tabla 7.5). Resultados similares presentaron Dawson et a/. (1994) quienes 

informan que en Kelowna obtuvieron una concentracion promedio de 228 mg/l de AGV al 

fermentar lodos provenientes de sedimentacién primaria utilizando un fermentador 

estatico y TRH de 7.7 horas. 
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FIGURA 7.5 Transformacién de DQO; a AGV durante un ciclo de fermentaci6n 

En la figura 7.6 se observa que las especies de AGV aparecen en el efluente de acuerdo 

a la acumulacion de acidos en el medio. De la cantidad de AGV totales cuantificada el 

dia 72 en el efluente fermentado, 138 mg/l fueron acido acético y 84 mg/l propidnico. 

Conforme paso el tiempo, las concentraciones de estas especies continuaron en 

74



  

aumento. Después de 110 dias de operacién continua apareci6 acido butirico. La 

presencia de esta especie coincidié con una baja en el valor de CO y en el pH del medio. 
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FIGURA 7.6 Perfil de los AGV en el efluente SBR fermentador 

TABLA 7.5 AGV en él efluente del SBR fermentador 

Periodo Dias AGV 

de de (mg/l) 
experimentaci6n operaci6n min max med 6 

24 de mar - 3 de jun 72 0 222 132 +51 

4 de jun - 17 de dic 197 156 292 223 +24               
  

Durante los siguientes 116 dias, la concentracién media de acido acético en el efluente 

fue de 146+23 mg/l, 63413 mg/l para propiénico y de 18414 mg/l para butirico. A partir 

del dia 226 la concentracién de este Ultimo incremento, mientras que la de acido acético 

y la del propiénico disminuy6, encontrando durante este ultimo periodo de trabajo una 

concentracién promedio de 125+16 mg/l de acido acético, 30412 mg/l de propionico y 

6346 mg/l de butirico. Posiblemente, este tiltimo comportamiento se debié a un aumento 

en la cantidad de compuestos de nitrégeno en el influente (fermentacion de proteinas = 

acido butirico) o a una disminucién en la temperatura durante los ultimos 39 dias. En la 

75



  

tabla 7.6 se muestra que durante los 197 dias que duro estable el reactor, las 

concentraciones medias de los AGV en el efluente fueron de 140+21 mg/l de acido 

acético (63%), 57419 mg/l de propiénico (25%) y 26+25 mg/l de butinco (12%). 
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FIGURA 7.7 Diferentes especies de AGV encontradas en el efluente fermentado 

TABLA 7.6 Especies de AGV en el efluente fermentado 

  

Dias Acético Propiénico Butirico 
de (mg/l) (mg/l) (mg/l) 

operacion| min | max | med| oc | min | max | med] oc _| min | max | med 

72 20 | 138 | 83 |+31| 7 83 | 44 |+20 0 0 

197 104 | 192 | 140 |+21] 17 91 57 {+19} 0 79 | 26 |+25 
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7.1.4.2 Perfil de los AGV durante un ciclo 

En fa figura 7.9 se observan las dos corridas representativas durante el tiempo de 

experimentacién. En la corrida realizada el dia 196, la concentracién de los AGV 

incrementé de 158 a 287 mg/l y posteriormente bajé a 264 mg/l al terminar el ciclo. En la 

corrida realizada el dia 257, la concentracién de AGV al inicio fue de 112 mg/l y ai final 

de 219 mg/l (ver tabla 7.8). Cabe aclarar que la concentracién presente al inicio del ciclo, 

se debe a la cantidad de AGV contenidos en el remanente que queda en el reactor 
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después de la decantacion del efluente fermentado, aumentando posteriormente su 

concentracion al transcurrir el ciclo. 

En un sistema de fermentacion es importante el tipo de especies de AGV presentes en el 

efluente. En ta figura 7.8 se observa que conforme avanza ei ciclo, la concentracion de 

alguna de las especies producidas aumenta. Durante el analisis del ciclo llevado a cabo 

el dia 196 se detecté que de los AGV totales producidos, 65% fue acido acético, 29% 

propidnico y 6% butirico, mientras que en la del dia 257, 53% fue acético, 18% 

propidnico y 29% butirico (ver tabla 7.7). Resultados parecidos han sido reportados por 

Danesh y Oleszkiewics (1996) quienes informan que durante la fermentacion de aguas 

residuales, la concentracién de acido aceético fue del 77%, siendo ésta un poco mayor 

que la obtenida durante la fermentacién de lodos primarios donde se han reportando 

concentraciones de acido acético entre 43 y 45% (Randall, 1994). 

TABLA 7.7 Porcentaje de especies de AGV durante un ciclo de fermentacién (en mg/l) 

  

  

    

Dias Corrida 
de representativa Acético Propiénico Butirico 

operacion (dia) 
196 65% 29% 6% 

269 257 53% 18% 29%           
  

7.1.5 Factores ambientales 

En la fermentacién anaerobia de aguas residuales los parametros ambientales tienen 

una gran influencia sobre la formacioén de los productos, por lo que es importante su 

monitoreo durante el proceso. 

7.1.5.1 pH y temperatura en el efluente fermentado 

En la figura 7.7 se observa que al incrementar la concentracién de AGV en el medio el 

pH disminuye encontrando el dia 72 un valor en el efluente igual a 5.5 y una 

concentracion de AGV igual a 222 mg/l. Durante este periodo de operacién se presento 

en el efluente un valor medio de pH igual 5.9+0.47. Posteriormente el pH continuo 
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FIGURA 7.8 Produccién de AGV durante un ciclo en el SBR fermentador 

bajando alcanzando un valor de 5.3 después de 209 dias de operacion. A partir de este 

dia el valor del pH present6 un incremento en el efluente, causado posiblemente por una 

disminucién en la concentracién de AGV y en la temperatura. En la tabla 7.6 se observa 
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que durante los ultimos 197 dias de operacién del reactor, el pH promedio en el efluente 

fue de 5.740.37. 

Los valores obtenidos coinciden con los reportados por Robinowitz (1994) quien informa 

que Zoetemeyer ef af, (1982) trabajando con un fermentador de aguas sinteéticas 

enriquecida con glucosa reporta un rango de pH dptimo de 5 a 6. El mismo Robinowistz 

(1994) fermentando lodos primarios reporta un rango dptimo entre 5.6 y 6. 

La temperatura es un factor que afecta directamente a la actividad biologica presente en 

el reactor fermentador, ademas de tener influencia en las especies de microorganismos 

presentes en el medio. En la figura 7.8 se compara la temperatura con la produccién de 

acidos. Durante la experimentacién se observé que en los dias 147 al 177, 

correspondientes a la temporada de verano, se presentaron las temperaturas mas altas 

periodo en el cual la concentracion de fos AGV incrementé. Posteriormente disminuyo 

ésta concentracién durante ios ultimos dos meses de operaci6n, lo cual coincidié con 

una baja en la temperatura en el efluente. En la tabla 7.7 se observa que la temperatura 

promedio detectada en el agua fermentada fue de 2142.6 °C. 
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FIGURA 7.10 Temperatura en ei efluente fermentado 

TABLA 7.8 Unidades de pH en el efluente fermentado 

Periodo Dias pH 

de de (unidades) 

experimentacion operacion min max med o 

24 de mar - 3 de jun 72 5.5 7.4 5.9 +0.47 

4 de jun - 17 de dic 197 44 66 5.7 + 0.37 

TABLA 7.9 Temperaturas en el efluente del SBR fermentador 

Periodo Dias Temperatura 
de de (eC) 

trabajo operacién min max med co 

24 de mar - 3 de jun 72 17 25 20 $2.2 

4 de jun - 17 de dic 197 16 27 21 +26             
  

  

  
7.1.5.2 pH y temperatura durante un ciclo de fermentacion 

En la figura 7.12 se observan los perfiles de comportamiento de estos parametros 

obtenidos para dos corridas representativas durante e! tiempo que duré el reactor 

fermentador en operacion. En la corrida experimental realizada el dia 196 se encontro 

que el pH disminuyd durante todo el ciclo de 6 a 5.5 a medida que aumenta la 

concentracién de acidos en el medio; mientras que, en ja realizada el dia 257, el pH se 
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mantuvo practicamente constante al bajar solamente una décima durante todo el ciclo, 

pasando de 6.4 a 6.3. Con respecto a la temperatura se observa que durante la corrida 

realizada el dia 196 ésta aumenté de 21.5 a 26.8°C y en la realizada el dia 257, el 
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FIGURA 7.11 Parametros ambientales durante un ciclo de fermentaci6n 
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incrementé fue menor, pasando de 19.5 a 22 °C. Por lo que se puede decir que estas 

temperaturas fueron propicias para un buen desarrollo de las BF, ya que éstas presentan 

condiciones optimas de crecimiento dentro del rango mesofilico. 

7.1.6 Nutrientes 

Durante las corridas representativas se analizaron los nutrientes para conocer su 

comportamiento durante un ciclo de fermentacién. En la figura 7.12 se observa el perfil 

de los nutrientes en dos ciclos representativos de fermentacion. En la corrida realizada el 

dia 196 e! N-NH, fue eliminado en un 72% (19 mg/l) al finalizar el ciclo que; mientras que 

el N-NO; se redujé en su totalidad después de la primera hora de tratamiento 

(desnitrificacion). De fésforo (P-PO,) solamente se consumid la cantidad necesaria (3 

mg/) para crecimiento de los microorganismos, permaneciendo su concentracion casi 

constante al final del ciclo. El dia 257 se observé un incremento de N- NH, en el medio, 

encontrando concentraciones arriba de 50 mg/l en el agua cruda. El comportamiento de 

los nutrientes presentes al inicio del ciclo en este tiempo fue similar al del periodo 

anterior. Eliminando solamente 58.8% (25 mg/l) de N-NH4, 100% de los N-NO3 y el 11% 

(2 mg/l) del fasforo presente al inicio del ciclo (ver tabla 7.10). 

De Io anterior se deduce que durante la fermentacién de aguas residuales existe una alta 

remocién de nitrégeno y muy poca remocién de fésforo. 

7.1.7 Tiempo de retencion celular (TRC) 

En un sistema de fermentacién de lodos o aguas residuales utilizados para fa produccion 

AGV, el tiempo que permanecen los microorganismos dentro del sistema es un factor 

muy importante, ya que la concentracién y el tipo de especies de AGV presentes en el 

efluente se ve afectado por et TRC. En esta investigacién durante los primeros 209 dias 

se operé con TRC medio de 7 dias mientras que durante los dos ultimos meses este fue 

de 9. Esta diferencia en el TRC se debe a que al bajar la temperatura dentro del reactor 

durante los Ultimos dos meses de experimentacién la cantidad de lodos purgados fue 

menor, permaneciendo un poco mas los microorganismos dentro del sistema. En la 

figura 7.6 se demuestra como con estos tiempos manejados la concentraci6n de 
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FIGURA 7.12 Perfil de los nutrientes durante un ciclo el SBR fermentador 

AGV en el efluente no se afecté, permaneciendo regularmente una concentracién de 

acidos en ei efluente mayor de 200 mg/. Al respecto, Rabinowitz (1994) recomienda 

TRC de 4 a 8 dias como paradmetro de disefio para un fermentador completamente 

mezclado, mientras que Steven (1994) recomienda TRC de 3 a 6 dias para 

fermentadores estaticos, ambos para fermentacién de lodos primarios. Contrario a esto 
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Elefsiniostic y Oldham (1994) encontraron que manejando un TRC de 5 dias la 

concentracién de AGV fue mucho menor que para un TRC de 10 y 20 dias. 

TABLA 7.10 Concentracién de los nutrientes durante un ciclo de fermentacién (en mg/l) 
  

  

  

    

Dias Corrida influente Inicio del ciclo Efluente 

de representativa (t = 0) 
operacion (dia) P-PO, | N-NHa | N-NO3] P-POa] N-NHa | N-NO3] P-POa J N-NHa | N-NO3 

196 20 33 3 [15.5] 25 1.5 | 12.5 6 0 
269 257 24 | 53.5] 15 | 18 60 0.5 16 35 0                         

7.2 REACTOR DISCONTINUO PARA LA ELIMINACION DE NUTRIENTES 

El SBR con biomasa suspendida utilizado para la remocién de nutrientes se operd 

durante 415 dias utilizando las condiciones de operacién presentadas en el capitulo 

anterior. Durante 286 dias se alimenté con agua residual cruda y 121 con agua residual 

fermentada. Los resultados muestran los efectos que se presentan al suministrar 

sustratos facilmente biodegradables (AGV) durante la remocién bioldgicas de nutrientes 

en un sistema de lodos activados. 

7.2.1 Carga organica (CO) 

En esta investigacién se traté de mantener constante los SST, DQO;, volumen total (V7), 

y TRH variando solamente ei volumen de llenado (V\,) para hacer los ajustes de CO 

durante cada corrida experimental. El reactor se arranco alimentando agua residual 

cruda. En la figura 7.13 se observa que al iniciar el primer ciclo se alcanzé un valor de 

CO de 2.3 kgDQO,/kgSST-d ocasionado por el alto contenido de materia organica y la 

poca cantidad de sdlidos en el sistema. Posteriormente, este valor disminuyé como 

consecuencia de un aumento de la concentracion de los sélidos en ei medio. Durante los 

dos primeros meses de trabajo se controlo la CO en un valor medio de 0.13+0.01 

kgDQO;/kgSST-d aumentando posteriormente a 0.14+0.03 kgDQO;/kgSST-d por un 

incremento de la DQO; del influente durante Jos siguientes 50 dias de trabajo, condici6én 

que fue propiciada para acelerar el desarrollo de los sdlidos en el sistema. Durante los 

siguientes 168 dias se logr6 mantener la CO en un valor medio de 0.13+0.01 
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kgDQO,/kgSST-d (ver tabla 7.11). De los resultados anteriores se deduce que durante el 

periodo (a) en el que se alimento agua residual cruda se trabajé con una CO media de 

0.13+0.02 kgDQOr/kgSST-d. 

Pasado este tiempo se cambi6 el sustrato a los microorganismos de agua residual cruda 

a fermentada. Durante este periodo la concentracién de DQO; en el influente descendid, 

por lo que se tuvo que ajustar el Vi. para mantener los valores de CO que se muestran 

el la tabla 7.12. Durante los siguientes dos meses de trabajo se mantuvo la CO en un 

valor medio de 0.1340.01 kgDQO;/kgSST-d (b). Posteriormente se continué operando el 

reactor logrando mantener durante {os siguientes treinta dias una CO media de 

0.25+0.01 kgDQOy/kgSST-d (c). En los ultimos 14 dias de operacion se trabajo el 

sistema con una CO media de 0.35+0.01 kgDQO;7/kgSST-d (d). 

Analizando el comportamiento de la CO se puede decir que para mantener un buen 

control de este parametro es fundamental mantener constante la cantidad de solidos 

dentro del sistema, asi como la concentracion de materia organica en el influente, ya que 

estos parametros son los que afectan {a relacién alimento/microorganismo y depende 

fundamentalmente de esta relacién el establecimiento de las diferentes especies de 

microorganismos que llevan a cabo la remocién de los contaminantes en el sistema. 
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FIGURA 7.13 Perfil de a CO durante la experimentacion en el SBR 
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TABLA 7.11 CO en el SBR alimentando agua residual cruda 

  

  

  

  

  

Dias co 

Intervalo de (kgDQO,/kgSST-d) 

operacion min max med o 

(a) 33 - 51 0.11 0.15 0.13 +0.01 

(a) 65-115 | 0.10 0.22 0.14 +0.03 
(a) 118-286] 0.19 0.12 0.13 +0.01       
  

TABLA 7.12 CO en el SBR alimentando agua residual fermentada 

  

  

  

  

          
Dias co 

Intervalo de (kgDQO1/kgSST-d) 
operacion min max med o 

(b) 292 - 359 0.10 0.16 0.13 £0.01 

(c) 361 - 394 0.23 0.27 0.25 +0.01 

(d) 398 - 415 0.36 0.32 0.35 +0.01       
  

Nota: En los periodos que comprenden los cambios de operacién no se tomaron muestras 

7.2.2 Sélidos suspendidos totales (SST) y sélidos suspendidos volatiles (SSV) 

Para observar el crecimiento de los SST y SSV dentro del reactor, se monitored la 

concentracién antes de terminar la fase aerobia, ya que en este tiempo la cantidad de 

materia organica consumida es la maxima y por lo tanto el crecimiento de las bacterias 

también. En la figura 7.14 se observa que el sistema arrancé con una concentracién de 

106 mg/l de SST y 90 mg/l de SSV los cuales fueron incrementando con el paso del 

tiempo. Después de 31 dias de operacién la concentracion de SSV incrementé hasta 

1530 mg/ al mismo tiempo, los SST aumentaron de 106 a 1800 mg/l. Durante los 

siguientes 20 dias se observo que la concentracion de los sdlidos permanecio con un 

minimo crecimiento, esto fue posiblemente a que existian en el sistema una gran 

concentracion de bacterias no viables, las cuales presentan la caracteristica de utilizar 

bioquimicamente los nutrientes para sobrevivir, pero no producen nuevas bacterias, o 

bien la cantidad de materia organica es muy poca; por lo que se procedié a aumentar un 

poco la DQO; del influente. Con esta operacion se benefici el crecimiento ya que se 

presenté un despunte en el crecimiento de los sdlidos alcanzando una concentracién de 

2235 mg/l de SSV y 2630 mg/l de SST después de 75 dias de operacion continua. 

Pasado este tiempo se purgaron lodos de exceso del reactor con la finalidad de 

mantener la concentracion propuesta (SST = 2000 mg/l). A partir del dia 90 se observa 
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que la concentracién de sdlidos se conservo dentro del valor propuesto, logrando 

establecer a partir de este tiempo una purga constante de lodos con lo que se mantuvo 

una concentracion media de sdlidos en el reactor de 17702193 y 20964164 mg/l de SSV 

y SST respectivamente durante los siguientes 211 dias. En este periodo, el TRC 

promedio fue de 23 dias. En la tabla 7.13 se resumen las concentraciones obtenidas 

bajo estas condiciones de experimentaci6n. 
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FIGURA 7.14 SST y SSV durante la eliminacién de nutrientes en el SBR 

TABLA 7.13 Sdlidos en el licor mezclado del SBR alimentado con agua residual cruda 

  

  

Dias SSV SST 
*CO de (mg/l) (mg/l) 

operacién | min max | med So min | max | med 0 
  

0.13° | 33-51 1407 | 1675 | 1515 | +104 | 1655 | 1970/1782] +88 
0.15" | 65-115 | 1292 | 2431 | 1850 | +298 | 1520 |2860|2177] +253 
0.13% | 118-286 | 1515 | 1868 | 1689 +88 | 1865 [2160/2015| +75 

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 
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TABLA 7.14 Solidos en el licor mezclado del SBR alimentado con agua fermentada 
  

  

Dias SSV SST 
*CO de (mg/l) (mg/l) 

operacién | min max | med o min | max | med o 
  

0.13" | 292-359 | 1543 | 1755 | 1663 | +53 | 1860 | 2240] 1984] +59 
0.25" | 361-394 | 1587 | 1850 | 1741 | +88 | 1900 [2160/2040] +89 
0.35 | 398-415 | 1700 | 1832 | 1763 | +62 | 1950 |2150/ 2021| +83 

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 

  

                          

Posteriormente, al emplear agua rica en AGV se observé que la concentracion de los 

SST permanecioé constante para las tres CO presentando una concentracién media de 

2015+77 mg/l. Este comportamiento y un resumen de los resultados durante esta etapa 

se encuentran en la figura 7.14 y tabla 7.14. 

Durante la alimentacion con agua fermentada la cantidad de sdlidos producidos fue 

mayor, ya que al proporcionar un sustrato mas facilmente biodegradable y un incremento 

en la CO se propicié un crecimiento mas rapido de los microorganismos, purgando 

durante este periodo una mayor cantidad de sdlidos del sistema para poder mantener la 

concentracion deseada. E] TRC promedio manejado para las CO de 0.13, 0.25 y 0.35 

kgDQO;7/kgSST-d alimentando agua residual rica en AGV fue de 21, 11 y 5 dias 

respectivamente. 

7.2.3 Remocién de DQO 

7.2.3.1 DQO en el influente y efluente 

Como se planteé en el capitulo anterior para esta investigacién se propuso alimentar 

agua residual cruda con una concentracion de DQO total (DQO;7) de 500 mg/l ya que 

manteniendo constante este parametro y los SST es mas facil mantener un control de la 

CO. Pero como ta actividades en el Campus Universitario son muy variables fue 

imposible respetar este valor. El reactor se arrancé alimentando en el influente una 

concentraci6n de DQO; de 457 mg/l. Manteniendo posteriormente durante los primeros 

51 dias de operacion una concentracién media de 463+63 mg/l. Pasado este tiempo se 

incremento la cantidad de materia organica en el influente para inducir el crecimiento de 

sdlidos ya que permanecian en estado estacionario. Durante los siguientes 50 dias de 

operacion los microorganismos crecieron y la concentracién alimentada promedio fue de 
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6134108 mg/l. En la tabla 7.15 se observa que durante los ultimos 171 dias en los que 

se alimenté agua cruda la concentracioén media en el influente fue de 564468 mg/l . 

A partir del dia 292 se procedié a alimentar agua residual proveniente del reactor 

fermentador (agua residual rica en AGV) lo que ocasioné que el valor de DQO; en el 

influente bajara debido a que existe un consumo y transformacién de materia organica 

durante el proceso de fermentacién, por lo que se ajusto el volumen de Ilenado (V,,) para 

continuar operando con el mismo valor de CO empieado anteriormente (0.13 

kgDQOy+/kgSST-d). Durante los siguientes dos meses se mantuvo una concentracién 

media de 385+50 mg/l en el efluente proveniente del reactor fermentador, variando muy 

poco esta concentracién para los siguientes dos periodos de trabajo con CO de 0.25 y 

0.35 kgDQOs/kgSST-d (ver la tabla 7.16). 

Analizando estas concentraciones de materia organica de una manera global, se puede 

decir que de esta forma, se comportan realmente las concentraciones de materia 

organica en un caudal que entra a un sistema para tratamiento de aguas residuaies, 

debido a que las actividades de un mismo campo generador, son variables y no puede 

ser posible encontrar la misma concentracion en el influente, aunque si se mantienen 

dentro de un rango. 

TABLA 7.15 DQO; del agua residual cruda alimentada al SBR 
  

  

  

  

  

Dias DQO; influente 

*CO de (mg/l) 
operacion min max med o 

0.13 33-51 391 584 463 +63 
0.15% 65 - 115 348 768 613 + 108 

0.13 118 - 286 492 725 564 +68                 

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 

TABLA 7.16 DQO; del agua residual fermentada alimentada al SBR 
  

  

  

  

          

Dias DQO,; infiuente 
*CO de (mg/l) 

operacion min max med G 

0.13”) 292 - 359 293 496 385 +50 

0.25) 361 - 394 369 415 397 +16 

0.35 398 - 415 344 403 380 +19         

*CO media en kgDQO;/kgSST-d 
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Al mismo tiempo que se cuantificé la DQO; también se midié la DQO soluble (DQQOs) ya 

que en su gran mayoria los compuestos organicos presentes en agua residual 

alimentada se presentan de esta forma por lo que es importante su analisis. 

En la figura 7.15 se observa el comportamiento de los materiales organicos solubles 

(DQOs) cuantificados en e! influente y efluente del SBR durante el tiempo experimental. 

Los valores de los compuestos solubles en el influente variaron de acuerdo a las 

concentraciones presentes en agua residual cruda. Contrario a lo que se esperaba la 

concentracién en el efluente no se afecté significativamente al cambiar las condiciones 

de operacién. En las tablas 7.17 y 7.18 muestran las concentraciones detectadas para 

cada periodo de trabajo en el SBR. 
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FIGURA 7.15 Perfiles de la DQOQs durante la experimentaci6n en el SBR 

TABLA 7.17 0Q0 soluble durante la alimentacién con agua cruda 
  

  

  

  

  

Dias DQOs influente DQOs efluente 

ee) de (mg/) (mg/l) 
operacién | min | max | med o min {| max | med] oa 

0.13” 33-51 270 | 403 | 320 | +43 | 22 | 72 | 41 | +15 
0.15” 52-115 | 240 | 530 | 423 | +74 | 24 | 42 | 34 | +5 
0.13” 118-286 | 300 | 451 | 379 | +37 | 25 {| 58 | 37 | +10                         

*CO media en kgDQO7/ kgSST-d 
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TABLA 7.18 DQO soluble en el SBR durante la alimentacién con agua fermentada 
  

  

  

  

  

            

Dias DQOs influente DQOs efluente 
exe) de (mg/l) (mg/) 

operacion | min | max | med co min | max | med co 

0.13" 292-359 | 209 | 375 | 324 | +47 | 27 | 45 | 37 | +7 
0.25° 361-394 | 261 | 346 | 316 | +30 | 32 | 43 | 38 | +4 
0.35 398-415 | 270 | 319 | 294 | +35 | 36 | 38 | 37 | +1               

*CO media en kgDQO;/kgSST-d 

Durante el tiempo en el que el reactor fue alimentado con agua residual cruda la 

concentracion de DQQOs en el efluente no presentd una diferencia significativa a pesar de 

que hubo un incremento en la DQQs del influente en el periodo comprendido entre ei dia 

65 y ef 115. En la tabla 7.17 se observa que durante este periodo de operacién se 

presento una concentraci6n maxima de 451 mg/l y una minima de 240 mg/l, mientras 

que en el efluente la concentracién fue menor que 41 mg/l. 

Durante la alimentacién con agua residual fermentada las concentraciones de DQOg. en 

el influente variaron muy poco para los tres valores de CO experimentadas. Cuando se 

operé el reactor con CO de 0.13, 0.25 y 0.35 kgDQOy;/kgSST-d, la DQOs media en el 

influente fueron de 324+47, 316130 y 294435 mg/l respectivamente. En el efluente las 

concentraciones detectadas fueron practicamente iguales para los tres valores de CO 

(ver tabla 7.18). 

7.2.3.2 DQOs durante un ciclo alimentando agua residual cruda 

Para conocer el comportamiento de remocién de DQOs durante un ciclo de tratamiento 

en el SBR durante los primeros 286 dias de operacién, se realizaron corridas cuando el 

reactor se encontraba estabilizado. 

En la figura 7.16 se muestran los comportamientos y valores promedios obtenidos 

durante las corridas experimentales alimentando agua residual cruda y operando con CO 

de 0.13 kgDQOr7/kgSST-d. Se observa que durante la fase anéxica-anaerobia 65% de 

materia organica soluble fue consumida, lo que representé la materia organica de facil 

asimilacién transformada por la BAF y solamente 11.7% se consumié en fase aerobia. 

Aqui mismo se observ6 que dos horas antes de que finalice e! tratamiento, la remocién 
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de sustrato organico permanecié sin cambio. Con estas condiciones de operacién se 

fogro obtener una remocién de la DOO; del 78% obteniendo en ai afluente una 

concentracion de 25 mg/l (ver tabla 7.19). 

Carga Organica = 0.13 kgDQO,/kgSST - d 
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FIGURA 7.16 Eliminacion de DQO y fosfatos en el SBR 

TABLA 7.19 Concentracién promedio de DQQs y P-PO, (en mg/l) en un ciclo 
  

  

        

Final fase 

*CO | TRC Influente Inicio del ciclo andxica- Efluente 
(t= 0) anaerobia 

DQQs | P-PO, | DQOs | P-PO,| DQOgs | P-PO, | DQOs | P-PO, 
0.13; 23 | 521 15 108 4 39 14 25 2                   

"CO en kgDQOy/kgSST-d 

7.2.3.3 DQOs y AGV en un ciclo alimentando agua residual fermentada 

Durante la alimentaci6n del SBR con agua residual fermentada se realizaron corridas por 

ciclos en Jos diferentes periodos de experimentacién con el objeto de conocer el 

comportamiento de remocién de DQOs y AGV durante la operacion con las tres CO. Ya 

que como se mencioné anteriormente, los AGV constituyen un alto porcentaje de la 
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materia organica soluble en un efluente fermentado y estos juegan un papel importante 

durante la RBF. 

En la figura 7.17 se muestran los resultados promedio de los analisis para DQOs y AGV 

durante un ciclo de tratamiento alimentando el reactor con agua residual fermentada y 

operando con tres CO. Se observa que las concentraciones DQOs y AGV al inicio del 

ciclo son inferiores a las del efluente fermentado. Esta dilucién se produce al mezciarse 

el influente con el remanente de agua que permanece en el SBR al final de cada ciclo. 

Durante la experimentacién con las tres CO las AGV adicionados fueron consumidos 

durante la etapa andxica-anaerobia. El tiempo que tardaron estos acidos en ser 

consumidos estuvo en funcién de la CO. El mayor porcentaje de remocion de DQOs se 

lleva a cabo durante la fase andxica-anaerobia siendo muy poca la removida durante la 

etapa de aireaci6n. 

A\ trabajar el reactor con una CO de 0.13 kgDQOr7/kgSST-d se observa que la reaccion 

comenzo con una DQOs de 87 mg/l, disminuyendo posteriormente a 58 mg/| al final de la 

fase andéxica-anaerobia, y terminando la fase aerobia en 36 mg/l. La mayor cantidad de 

DQOs fue removida durante fase andxica-anaerobia. Aqui mismo, se ve que la 

concentracién de AGV fue de 12 mg/l al terminar la fase de llenado siendo consumidos 

durante {a primera hora. 

Durante la operacion con CO de 0.25 kgDQO,7/kgSST-d, la DQOg fue consumida de 125 

a 40 mg/l durante la fase andxica-anaerobia. En fase aerobia solamente 6 unidades de 

DQOs fueron reducidas presentando una concentracién en el efluente de 34 mg/l. La 

concentracién inicial de AGV fue de 58 mg/l al inicio del ciclo y de cero antes de las 

primeras dos horas de tratamiento. 

Al operar con CO de 0.35 kgDQO;7/kgSST-d se muestra el mismo comportamiento que 

los anteriores, con la diferencia que la concentracién medida al final de la fase de 

llenado es significativamente alta para los dos parametros. La DQO, comienza con 151 

mg/l y es consumida hasta 59 mg/| al finalizar la fase andxica-anaerobia. En fase aerobia 

la concentracién de la DQOs disminuyé de 60 a 36 mg/l. Los AGV iniciaron con 134 mg/l 
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Carga Organica = 0.13 kgDQO,/kgSST -d 
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FIGURA 7.17 Perfil de AGV, DQOs y P-PO, para los ciclos representativos de tres CO 
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y fueron consumidos casi completamente durante los 210 minutos de la fase andxica- 

anaerobia. 

Con base en todos los resultados anteriores se resume que al operar el SBR con CO de 

0.13, 0.25 y 0.35 kgDQO7/kgSST-d se produjo un mismo porcentaje de remocién de 

DQOs obteniendo practicamente una concentracién promedio de 35 mg/l en el efluente 

(ver tabla 7.20). Es importante resaltar que el SBR operando con CO de 0.35 

kgDQO,/kgSST-d traté mayor cantidad de agua sin reducir la capacidad de remocién de 

DQOs. Los AGV fueron removidos en un 100 por ciento para jas tres cargas organicas. 

TABLA 7.20 Concentracién promedio de VFA, DQQOs y P-PO, en mg/l 
  

  

  

  

                                  

  

Final fase 

Influente Inicio del ciclo andxica- Efluente 
*CO | TRC (t = 0) anaerobia 

VFA [DQOs[PO.P[ VFA [DQ0s] POP] VFA [DQ0s]PO.-P[ VFA [ COD; [PO.-P 
0.13 | 21 | 264 | 306 | 12 13 | 87 | 28 0 58 | 35 0 36 | 09 

0.25 | 11 | 220 | 274 {| 18 | 58 | 125 | 35 0 40 | 40 0 34 | 06 

0.35 5 | 221 | 318 | 14 | 134 | 151; 28 5 59 | 53 0 36 | 0.4 
*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 

7.2.3.4 DQOs en el SBR bajo dos condiciones de operacién 

Como ya es conocido, al cambiar las caracteristicas del sustrato en un sistema, el 

comportamiento de remocién es diferente para cada uno de los compuestos. En la figura 

7.18 se compara el perfil de comportamiento de la DQOs operando el SBR con una CO 

de 0.13 kgDQO;s/kgSST-d alimentando agua residual cruda y fermentada. Ei perfil de 

degradaci6n que present la DQO, fue practicamente similar durante un ciclo de 

tratamiento para las dos formas de operacion. En la tabla 7.21 se observa que el 

porcentaje promedio de remocién disminuy6 ai utilizar agua fermentada de 77 a 58 

porciento. 

TABLA 7.21 DQQOs (en mg/l) y remocion 

  

  

      

final fase 
Agua residual | —_Influente Inicio del anoxica- Efluente Porcentaje 

ciclo (t=0) anaerobia {remocion) 

Cruda §21 108 39 25 77 

Fermentada 306 86 58 36 58             
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El cambio bioquimico sufrido por el material organico en el fermentador tiene como 

consecuencia un desplazamiento de las poblaciones bacterianas, haciendo que la 

capacidad del reactor para transformar el material organico cambie, ya que las 

sustancias facilmente biodegradables fueron modificadas en el fermentador. 
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FIGURA 7.18 Comparacion de la DQO¢ en el SBR bajo dos condiciones de operacion 

7.2.4 Remocién de fésforo 

7.2.4.1 Establecimiento de bacterias acumuladoras de fésforo (BAF) 

Para estudiar el establecimiento de BAF durante el arranque del sistema, se tomaron 

muestras en el ciclo al inicio, final de fase anoxica-anaerobia y final de fase aerobia a las 

cuales se les determinéd P-PO,. En Jas figuras 7.19 se observa el comportamiento de 

estos parametros durante los primeros 90 dias de arranque y estabilizacion. Durante los 

primeros 20 dias de experimentacién las bacterias existentes en el sistema no 

presentaron el comportamiento tipico de las BAF, esto posiblemente se debio a que 

durante ese tiempo, la relacién alimento/microorganismo era muy alta, permitiendo el 

desarrolio de otro tipo de bacterias, las cuales presentan tiempo de duplicacién 
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relativamente cortos. Por ejemplo bacterias fermentadoras, o quiza la cantidad de 

materia organica capturada durante la fase andxica-anaerobia era muy poca pasando 

gran cantidad de este sustrato a la fase aerobia. Esto permitid que las bacterias aerobia 

estrictas, siguieran creciendo sin recurrir a una ruta alterna que involucre la eliminacion 

de fésforo. A partir de dia 43 fue cuando la excrecién de P-PO, al finalizar la fase 

anoxica-anaerobia fue de aproximadamente el doble de la concentracion inicial y una 

captura del 83.6% del mismo material al finalizar la fase aerobia. Durante los siguientes 

47 dias, el comportamiento del sistema fue similar, logrando obtener una remocién del 
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FIGURA 7.19 Perfil de los fosfatos (P-PO,) en el SBR durante el arranque y 
estabilizacion del proceso 

90% después de 90 dias de operacién. En este tiempo se considero que el reactor 

estaba estable y que las BAF estaban en el sistema. Al respecto, Gonzalez (1989) 

considera de forma practica que las BAF se han establecido y estabilizado dentro del 

reactor cuando, durante ta fase anaerobia se elimina el 80% de la materia organica y 

cuando se detecta en el medio una cantidad de fosforo, al menos igual al doble de la 

concentraci6n inicial. 
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7.2.4.2 Fosfatos (P-PO,) en el SBR 

Una vez que las bacterias ya estaban establecidas en el sistema, se continud con la 

experimentacién en el reactor. En la figura 7.20 se muestra el comportamiento de las 

concentraciones de los fosfatos detectados en el influente y efluente del agua residual 

durante el tiempo que se mantuvo en operacién el SBR. Se observa que la 

concentracién de P-PO, en el influente vari6 durante todo el tiempo experimental 

presentando una concentracion media de 15+45 mg/l. Estas variaciones en el influente 

fueron causadas por los cambio presentados en las aguas residuales que llegan a la 

planta para tratamiento de Ciudad Universitaria. La concentracién media detectada en el 

efluente después de estabilizado el reactor fue de 2+0.7 mg/l alimentando agua residual 

cruda y menos de 1 mg/l cuando se cambid a fermentada (ver tablas 7.22 y 7.23). 

25 -+ P-PQ, influente -- P-PO, efluente 
  

(a) (b) {e) | @) 

P-
PO
, 

(m
g/
l)
 

          

  

0 +t _—_ ' ~ + PEA oe 
0 60 120 180 240 300 360 420 

Tiempo (dias ) 

FIGURA 7.20 Comportamiento de los fosfatos en el SBR 

  

TABLA 7.22 P-PO, durante la alimentacion del SBR con agua residual cruda 
  

  

  

  

      

Dias P-PQ, influente P-PQO, efluente 

*cO de (mg/l). (mg/l) 

operacién | min | max | med co min {| max | med o 

0.13 33 - 51 12 18 15 +2 2 14 8 +4 

0.15 65 -115 12 18 18 | +2 0 3 2 x1 
0.13") 118 - 286 11 19 15 | +2 1 3 2 +1                     

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 
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TABLA 7.23 P-PO, durante la alimentacién del SBR con agua residual fermentada 

  

  

  

  

          

Dias P-POQ, influente P-PO, efluente 

*cO de (mg/l) mg/l) 
operacién | min | max { med o min } max | med 6 

0.13” 292 -359 | 11 19 15 | +2 | 08; 13 4 +4 
0.25 361-394 | 13 17 15 | +2 | 04 | 0.7 | 06 0 

0.35% 398-415 | 14 16 15 |} +1103 | 05 | 04 0               
  

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 

7.2.4.3 P-PQ, durante un ciclo alimentando agua cruda 

En fa figura 7.16 se muestra el comportamiento de P-PO, en el ciclo durante la 

alimentacion de agua residual cruda. Se observa que al finalizar la fase anoxica- 

anaerobia se presenté una excrecion de P-PO, mayor de 200% con respecto a la 

concentracion inicial y una captura del 95 % de todo el fésforo disuelto al final de fase 

aerobia. Bajo estas condiciones de operacién se logré obtener una remocién de P-PO, 

del 84% y una concentracion media de 2 mg/l de P-PO, en el efluente al finalizar el ciclo 

de tratamiento (ver tabla 7.19). 

7.2.4.4 P-PO, durante un ciclo alimentando agua fermentada 

Para observar el comportamiento de jos fosfatos durante el suministro de un influente 

rico en AGV se realizaron corridas en varios ciclos de tratamiento para los tres valores de 

carga organica. En la figura 7.17 se observa el comportamiento en los ciclos para las tres 

CO experimentadas en ésta etapa. 

En la tabla 7.20 se muestran los resultados promedio de los analisis para P-PO, durante 

el analisis de los ciclos. La concentracién de P-PO, presente en el medio fue mayor a la 

en el tiempo de llenado. La cantidad de fésforo excretado ai final de fase andxica- 

anaerobia se encuentra en funcién de los AGV disponibles en el influente. Durante fase 

aerobia el mayor porcentaie de P-POQ, capturado se lievo a cabo en las primeras dos 

horas para los tres valores de CO experimentados. 

Cuando se operé el reactor con una CO de 0.13 kgDQOr7/kgSST-d, la concentracién de 

fosfatos al iniciar la etapa anoxica-anaerobia fue de 28 mg/l y increment6 a 35 al finalizar 

esta, decreciendo posteriormente a 0.9 mg/| al final de la fase aerobia. De acuerdo a 
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Mufioz y Gonzalez, (1996) la excrecién de fosforo esperada en la fase anaerobia puede 

ser de mas de! 200% de la concentracién presente en el influente. En este caso, el 

comportamiento del P-PO, durante la fase de llenado no se monitoreo y se asume que la 

excrecién anaerobia de fosfatos esta en funcién de la captura de AGV y otras sustancias 

organicas. 

Con una CO de 0.25 kgDQOr/kgSST-d los fosfatos presentaron una excrecion mayor 

que la de la CO anterior siendo esta de 40 mg/l a finalizar la fase andéxica-anaerobia. Al 

terminar la fase aerobia el 98.5% del P-PO, fue capturado encontrando en el efluente 

una concentracién de 0.6 mg/l. 

Al incrementar la relacién alimento/microorganismo a 0.35 kgDQO;/kgSST-d, la 

concentracién de P-PO, presente después del llenado fue de 28 mg/l incrementando a 

53 mg/l al finalizar ja fase anoxica-anaerobia. Posteriormente al finalizar el tiempo de 

reaccién aerobio se detecto en el efluente una concentracion igual a 0.4 mg/l. Con esta 

CO se alcanzé el mas alto porcentaje de remocién de fosfatos en toda la 

experimentacion. 

Al analizar este comportamiento y relacionarlo con las CO de estudio se puede decir 

que al incrementar la CO en el sistema, la relaci6n AGV/microorganismo es mayor, lo 

que propicia un incremento en la cantidad de sustrato almacenado por las BAF durante 

el tiempo de reaccién, lo que trae como consecuencia un incremento en el porcentaje de 

remocién de fosfatos. Aqui mismo, se observa que la remocién de P-PQ, aumento ai 

disminuir el TRC. De los datos presentados en la tabla 7.29 se ve que la concentracién 

de P-PO, en el efluente bajé al incrementar la CO. 

7.2.4.5 Remocion de fésforo bajo dos condiciones de operaci6n 

En la figura 7.21 se observan los perfiles de los fosfatos en el SBR cuando se alimento 

el reactor con agua residual cruda y fermentada y una CO de 0.13 kgDQOy7/kgSST-d. Se 

puede ver que hubo diferencia significativa en la cantidad de fosfatos excretados en la 

fase anoxica-anaerobia, siendo esta de 14 mg/l alimentando agua residual cruda y de 35 
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mg/l alimentando agua residual fermentada. Ei comportamiento de captura en fase 

aerobia fue muy similar. 

En la tabla 7.24 se ve que el agua fermentada beneficia la RBF obteniendo efluentes 

con una concentraci6n menor que 1 mg/l. Al alimentar agua residual cruda se obtuvo una 

concentracién de 2 mg/l. Este cambio es posible que se deba a que al preferir AGV las 

BAF se reproducen en gran numero y/o a que su metabolismo es mas eficiente para 

almacenar fosfatos. 
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FIGURA 7.21 Comparacion la remocion de fosfatos durante un ciclo de tratamiento 

TABLA 7.24 Concentracion de fosfatos (en mg/l) y remocién 
  

  

              

Final fase 

Agua residual Influente Inicio del andxica- Efluente Porcentaje 

ciclo (t=0) anaerobia (remocidn) 
Cruda 15 4 14 2 49 

Fermentada 12 28 35 0.95 97 
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7.2.5 Remoci6én de nitrégeno 

7.2.5.1 Establecimiento de bacterias nitrificantes (BN) y desnitrificantes (BDN) 

Para estudiar el establecimiento de BN y BDN en el sistema, se analizaron dentro de los 

primeros meses de operacién los compuestos de amonio (N-NH,) y nitratos (N-NOs) al 

inicio de la fase anéxica-anaerobia, final anéxica-anaerobia y final aerobia. En la grafica 

7.22 se observa que en los primeros cuarenta dias, el N-NH« no presento cambios 

significativos, las concentraciones detectadas en todos los ciclos fueron mayores de 20 

mg/l lo que provocé un acumulamiento de N-NH, en el medio. Sin embargo, a partir del 

dia 40, la concentracién disminuyé paulatinamente en cada fase del ciclo. Al inicio de la 

fase andéxica-anaerobia las concentraciones se encontraron en un ambito entre 3 y 8.5 

mg/l, mientras que en el efluente estas variaron entre 1 y 2 mg/l. Después de 90 dias de 

operacién se removid cerca del 90 por ciento del N-NH, presente en el influente. Con 

estos resultado se puede decir que las BN estaban establecidas dentro del sistema. 
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FIGURA 7.22 Comportamiento del N-NH, durante el establecimiento de BN y BDN 
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Para saber de forma certera, si el reactor estaba nitrificando, se analizé el N-NO3 del 

agua residual al mismo tiempo que se analizé6 el N-NH, en este periodo de 

experimentacioén, La concentracién de N-NQs al inicio de la fase andxica-anaerobia se 

mantuvo en un valor medio de 0.8 mg/l, disminuyendo a cero al final de la fase andxica- 

anaerobia debido a la presencia de BDN. A partir del dia 7 comenzé a aumentar la 

concentraci6én de N-NO3 durante la fase aerobia. En la figura 7.23 se observa que 

durante los primeros 90 dias de operacién la concentracién promedio de N-NO3 en el 

efluente fue de 0.85 mg/ de N-NOs. 

Con base en Ios resultados obtenidos en este periodo experimental, se comprobé que el 

reactor nitrificaba y que BN y BDN se encontraban dentro de fos consorcios bacterianos 

establecidos dentro del sistema. 
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FIGURA 7.23 Perfil del N-NO3 durante el establecimiento de BN y BDN 

  

7.2.5.2 Amonio (N-NH,) y nitratos (N-NO3) en el SBR 

En la figura 7.24 se muestran los perfiles del N-NH, en el influente y efluente del SBR. 

Las concentraciones de N-NH, en el influente variaron en un ambito de 6 a 65 mg/l. La 
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causa de que se presenten altas concentraciones de amonio en el influente no se 

investigé, pero probablemente la fuente generadora sean las descargas provenientes de 

la Escuela de Veterinaria de la Universidad. Se observa que durante el periodo 

comprendido de! dia 65 ai 286 se presenté en el influente una concentracion media de 

N-NH, de 19.5+8 mg/l, al mismo tiempo en el efluente fue de 2.4+1 mg/l (ver tabla 7.25). 

Durante el suministro de agua fermentada y operando con CO de 0.13 y 0.35 

kgDQO;/kgSST-d, las concentracién del N-NH, en efluente fue menor de 0.5 mgi/l, 

mientras que al experimentar con una CO de 0.25 kgDQO;/kgSST-d no se observ6 una 

nitrificacién total, debido a que se detecto en el influente una alta concentracién de N- 

NH, La concentracién media en el efluente fue de 37+18 mg/l (ver tabla 7.26). 

70 -~ NH, influente o> N-NH, efluente 
  

(a) (b) (eo), | dd) 

N-
NH

, 
(m

g/
l)

 
wo 

>
 

uo
 

Do 
Oo 

Qo 
oO

 
Qo 

N
 

o
 

104           

  

  

0 60 120 480 240 300 360 420 

Tiempo ( dias } 

FIGURA 7.24 Perfil del N-NH, durante el tiempo experimental en el SBR 

TABLA 7.22 N-NH, en el SBR durante la alimentacién con agua residual cruda 

  

  

  

  

                          

Dias N-NH, influente N-NH, efluente 

*cO de (mg/l) (mg/l) 

operacion min max | med Go min | max | med o 

0.13% 33-51 8 68 7 +8 [03 | 23 | 26 | +21 
0.15" 65 -115 8 34 19 | +6 { 05 3 2 +1 
0.13” 118 - 286 6 39 20 | +10 | 06 7 2 +1 

“CO media en kg(DQ0;/kgSST-d 
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TABLA 7.26 Concentracién de N-NH, alimentando el SBR con agua rica en AGV 

  

  

  

  

                      

Dias N-NH,g influente N-NH, efluente 

exe) de (mg) (maj) 
operacion | min |} max | med o min | max | med s 

0.13 292 -359 7 47 | 23 | +14 [ 0 3 1 +1 
0.25" 361 - 394 | 32 65 | 51 | +12 | 16 | 63 | 37 | +18 
0.35% 398 - 415 8 12 10 | +3 0 0 0 0 
  

*CO media en kgDQO+/ kgSST-d 

En la figura 7.25 se muestran los valores de las concentraciones de N-NO ; en el 

influente y efluente durante la experimentacién en el SBR. La concentraciones de N-NO3 

presentes en el agua residual cruda, que fue suministrada al reactor durante los primero 

286 dias de experimentacién, presenté un valor promedio de 1.8+0.6 mg/l disminuyendo 

posteriormente a cero mg/l durante Ja fase andxica-anaerobia. Esta disminucién fue 

causada por los procesos de desnitrificacién que se llevan a cabo en el sistema. Al 

mismo tiempo, en Ja fase aerobia, la concentracién de N-NO3 aumento debido a los 

procesos de nitrificaci6n, encontrando una concentracién media en el efluente de 140.4 

mg/l (ver tabla 7.27). 
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FIGURA 7.25 Perfil de los N-NO; durante el periodo experimental en el SBR 
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Al suministrar agua residual fermentada la concentracién de N-NO3 presente en el 

influente fue de cero, ya que estos fueron reducidos por BDN en el fermentador. Al 

operar el reactor con una CO de 0.13 kgDQO;/kgSST-d la concentraci6n media en el 

efluente fue de 1+0.4 mg/l, en tanto que al trabajar con CO de 0.25 y 0.35 

kgDQO;/kgSST-d esta concentraci6n fue de 3+1 y 2+0.5 mg/l respectivamente (ver tabla 

7.28). 

TABLA 7.27 N-NO3 en el SBR alimentando agua residual cruda 

  

  

  

  

            

Dias N-NO; influente N-NO3 efluente 
*cO de (mg) (mo) 

operacion | min | max | med o min | max | med o 

0.13 33-51 1 3 2 [+05] 05 | 12 1 [+404 
0.15 65 -115 01 3 2 j406/| 05] 2 1 |+03 
0.13 118-286 | 0.2 3 2 |+07] 05 3 1 [+07             
  

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 

TABLA 7.28 N-NO; en el SBR alimentando agua residual fermentada 

  

  

  

  

    

Dias N-NQ; influente N-NO  efluente 
*cO de (mg/) (mg/l) 

operaci6n | min | max | med o min | max {| med o 

0.13% 292 -359 0 0 0 0 oO 3 1 +1 
0.25" 361 - 394 0 0 0 0 2 3 3 +1 
0.35% 398 - 415 0 0 0 0 2 2 2 [+05                     
  

*CO media en kgOGQ,/ kgSST-d 

7.2.5.3 N-NH, y N-NO3 durante un ciclo alimentando agua cruda 

En la figura 7.26 se observan los perfiles de comportamiento de los compuestos de 

nitrogeno en un ciclo alimentando agua residual cruda y operando con una CO de 0.13 

kgDQO,7/kgSST-d. Se puede ver que el N-NH, incrementé su concentracién de 12 a 16 

mg/l durante la fase anoxica-anaerobia, a causa de los fendmenos de amonificacion y a 

ja desaminacién de algunos aminoacidos presentes en el medio (Schegel, 1988). 

Posteriormente, la concentracion disminuyo hasta 0.3 mg/l al finalizar la fase aerobia. En 

este ciclo se logr6é una remocidn del 95.5% de N-NH, presente en el sistema. 

En este mismo periodo, la concentraci6én de N-NO3 descendié de 1.5 mg/l que se tenian 

al iniciar ja fase andxica-anaerobia hasta practicamente a cero al finalizar esta etapa. Al 

final de la etapa aerobia la concentracién de N-NO; incrementé nuevamente hasta 3 
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mg/l. Este incremento se llev6 a cabo por accién de bacterias nitrificantes, las cuales 

convierten el N-NH, a N-NOs. 

En la tabla 7.29 se observa que en este tiempo se operd ei reactor con un TRC de 23 

dias, el cual es considerado adecuado para garantizar una nitrificaci6n completa. Al 

respecto Hang-Sik, ef af. (1993) reportan que obtuvieron una nitrificacion del 95% 

manejando un TRC igual a 15 dias. 

Carga Organica = 0.13 kgDQO, / kgSST - d 
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FIGURA 7.26 Eliminacién de nitrogeno en el SBR 

TABLA 7.29 Valores promedio de N-NH4y N-NOs3 (en mg/l) 
  

  

                

Final fase 

*CO | TRC Influente Inicio del ciclo anoxica- Efluente 
(t = 0) anaerobia 

N-NH, | N-NO3 | N-NH, | N-NO3 | N-NH, | N-NO3} N-NH, } N-NO3 
0.13 | 23 47 2.2 12.2 1.4 11.5 0 0.3 3           

*CO media en kgDQO,/ kgSST-d 
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7.2.5.4 N-NH., y N-NO3 durante un ciclo alimentando agua fermentada 

En la tabla 7.27 se muestran los perfiles del N-NH, y N-NO3 durante un ciclo 

representativo para las CO experimentadas alimentando agua residual fermentada. Se 

observa que la concentracién de N-NH, en el influente fue diferente en cada periodo de 

experimentacion (ver tabla 7.30). 

Cuando se experimenté con CO de 0.13 y 0.35 kgDQO,/kgSST-d la concentracién de N- 

NH, en el influente fue de 6.5 y 8 mg/l respectivamente, obteniendo una nitrificacion 

completa en ambos casos. A! operar reactor con una CO de 0.25 kgDQOy;/kgSST-d la 

concentracién de N-NH, en el influente fue de 65 mg/l, lo que propicié una acumulacion 

de este compuesto en el medio, eliminando solamente 21 mg/l durante todo el ciclo. 

Aqui mismo, se observa que para las tres CO empleadas, los N-NO3 presentes al inicio 

del ciclo fueron consumidos rapidamente por las bacterias desnitrificantes durante la 

primera hora de tratamiento y producidos inmediatamente después de establecidas las 

condiciones aerobias. Este comportamiento se debio a que al proporcionar un sustrato 

facilmente biodegradable en la etapa anaerobia, las BDN tomaron los AGV como fuente 

de carbono ocurriendo en este periodo un alto grado de desnitrificacion. 

Otro factor importante analizado en el proceso fue el TRC, el cual disminuyo al 

incrementar la relacién AGV/microorganismos pero como se ve, éste no afectd el 

proceso de nitrificacién. Los TRC empleados permiten el desarrollo de microorganismos 

nitrificantes. 

Con base en los resultados obtenidos, se puede concluir que alimentar el SBR con agua 

residual rica en AGV no afecté el desarrollo de las BN, lo que permitié lograr alto grado 

de nitrificacién para los tres valores de CO probada. 

TABLA 7.30 Valores de los compuestos de nitrégeno (en mg/l) obtenidos para la tres CO 

  

  

  

  

                          

Final fase 
Influente Inicio del ciclo anoxica- Efluente 

*cO TRC {t=0) anaerobia 
N-NH, | N-NO3 | N-NH, | N-NO3 | N-NH, | N -NO3 | N-NHg | N-NOs 

0.13 21 6.5 0 0.5 0.5 0.5 0 0 1 

0.25 11 65 Q 40 2 23 Q 19 3 

0.35 § 8 0 4 1 0 0 0 2 

“CO media en kgDQO+/ kgSST-d 
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Carga Organica = 0.13 kgDQ0,/kgSST -d 
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7.2.5.5 Remocién de N-NH, y N-NO3 bajo dos condiciones de operacién 

En los dos casos se observa una nitrificacién completa (ver figura 7.28) a pesar de que 

las concentraciones de amonio y las caracteristicas del sustrato en el influente fueron 

diferentes. Para ambos casos en fase andoxica-anaerobia no se realiz6 una alta remocion 

de N-NH,, mientras que durante la fase aerobia se removi6 casi el 100 por ciento el N- 

NH, presente en el medio. Esto se debe a que, empleando CO bajas, Ios altos tiempos 

de retencion celular (mayores de 20 dias) que se manejan en los procesos garantizan la 

colonizaci6n de bacterias nitrificantes y a que la presencia de AGV no afecta su 

desarrollo. 

En la figura 7.29 se muestra una comparacién de los perfiles de degradacién que 

presento el N-NO3 en un ciclo de tratamiento bajo las dos condiciones de operacion 

mencionadas anteriormente. En ambos casos durante la fase andéxica-anaerobia el N- 

NO; fue transformado en su totalidad en la primera hora después de terminado el llenado 

del reactor, apareciendo rapidamente al iniciar la etapa de aireacion. Al final del ciclo, se 

detect en el efluente una concentracién de 3 mg/l al alimentar agua residual cruda y 1 

mg/l cuando se alimenté con agua fermentada. Al observar estos resultados, se puede 

decir que quiza la concentracién de N-NOs en el efluente se encuentra en funcién de la 

concentracién de N-NH, en el influente (ver tabla 7.2). 

TABLA 7.31 Concentracién de N-NH, (en mg/l) y remocion 

  

  

  

Final 

Agua residual Influente Inicio del andxica- Efluente Porcentaje 

ciclo (t=O) anaerobia _(remocion) 
Cruda 47 12 11 0.3 98 

Fermentada 7 0.5 0.5 0 100         
TABLA 7.32 Concentracién de nitratos (en mg/l) y remocion 

  

  

        
Final fase 

Agua residual TRC Influente Inicio del ciclo andxica- Efluente 
(dias) (t=0) anaerobia 

Cruda 23 2 4.5 0 3 

Fermentada 21 0 0.6 0 1           
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~>—N-NH, agua residual cruda ->- N-NH, agua residual fermentada 
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FIGURA 7.28 Comparacién de remocion de N-NH, durante [a eliminacion de nutrientes 
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7.2.6 Factores ambientales 

En el transcurso de esta investigacién se midieron tres parametros ambientales. En el 

influente crudo y fermentado se midié pH y temperatura. En el analisis de los ciclos, 

ademas de los parametros medidos en el influente, también se midi el oxigeno disuelto 

(OD). Los valores medios medidos en el agua cruda se muestran en la tabla 6.1. Cuando 

se suministré agua fermentada los valores del influente corresponden a los valores 

cuantificados en el efluente fermentado durante los ultimos 143 dias de operacion del 

SBR fermentador. De forma general estos factores se comportaron relativamente 

estables y su variacién no puede ser considerada como un factor que afecte el 

comportamiento de los procesos microbianos analizados en esta investigacion. 

7.6.1.1 Factores ambientales en un ciclo alimentando agua cruda 

En ia figura 7.31 se muestra el comportamiento de los parametros ambientales promedio 

en un ciclo de tratamiento en ef SBR alimentando agua residual cruda y trabajando con 

una CO de 0.13 kgDQOy7/kgSST-d. 

Durante la fase anéxica-anaerobia el pH disminuyé de 7.3 a 6.9, esta disminucién se 

debié a la fermentacién anaerobia de la materia organica insoluble a AGV. En fase 

aerobia el valor del pH incrementé de 6.9 a 7.4. Los valores de pH en el ciclo de 

tratamiento se mantuvieron dentro de un rango de 6.9 a 7.4 (ver tabla 7.33). Se observa 

que los valores obtenidos concuerdan con los valores reportados en algunos trabajos de 

remocién biolégica de nutrientes realizados por Levin y Shapiro (1965); Tracy y 

Fiammino (1987). 

La temperatura se comporté practicamente estable, aumentando solamente 3°C a 

medida que transcurre el ciclo de tratamiento. Al iniciar el ciclo ésta fue de 20°C 

incrementando posteriormente a 23°C al finalizar éste. Se puede ver que el pequefio 

cambio de temperatura no tuvo un efecto significativo en el proceso de remocién de 

nutrientes. Al respecto Gonzalez y Wilderer (1991) estudiaron el efecto de la temperatura 

durante la eliminacion de nutrientes en un intervalo entre 15 y 25 °C y encontraron que 

éste es insignificante en la eficiencia del proceso. 
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FIGURA 7.30 Perfil de los parametros ambientales en un ciclo 

La concentracién de OD al iniciar fa fase andéxica-anaerobia fue de 0.2 mg/l el cual 

decreci6 hasta agotarse en la primera media hora. En fase aerobia la cantidad de OD 

incremento, obteniendo un valor maximo de 4 mg/l al final de esta fase (cantidad 

considerada suficiente para llevar a cabo la nitrificacién y la captura de fosfatos) bajando 

posteriormente hasta 2 mg/I durante la etapa de sedimentacién (ver tabla 7.28). 

TABLA 7.33 Factores ambientales promedios en un ciclo OD en mg fly T en °C 

  

  

                              
  

Final 

*CO | TRC Influente Inicio del ciclo anoxica- Efluente 
(t= 0) anaerobia 

pH |OD| T | pH | OD} T {| pH| OD! T | pH | OD| T 

0.13] 21 | 83] 12] 22173102} 20169] 0 | 22174| 2 23 
*CO media en kgDQO;/kgSST-d 

7.2.6.2 Factores ambientales en un ciclo alimentando agua fermentada 

Al alimentar el reactor con agua residual fermentada, los parametros ambientales 

tuvieron un comportamiento simitar al que presentaron cuando se aliment6é agua residual 
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cruda. En la figura 7.31 se muestra el comportamiento de los factores ambientales para 

las tres CO durante un ciclo de tratamiento alimentando agua residual fermentada. 

EI OD y la temperatura, presentaron un comportamiento caracteristico al encontrado en 

los procesos de eliminacién de nutrientes utilizando SBR. Ourante fase andxica- 

anaerobia la concentracion de OD disminuyé a cero, mientras que durante fase aerobia 

incremento por arriba de 4 mg/l para los tres valores de CO. La temperatura aumenté o 

disminuyo durante todo el ciclo de acuerdo a las condiciones climatolégicas presentes en 

el ambiente. Las temperaturas medidas se encontraron dentro del rango mesofilico. De 

lo anterior se deduce que las condiciones presentadas fueron propicias para lograr una 

buena remocidn de los nutrientes. Los valores obtenidos durante la operacién para cada 

CO se encuentran en la tabla 7.34. 

El pH es de los paradmetros mas importantes en el proceso de remocién biolégica de 

nutrientes. Cuando se oper el reactor con CO de 0.13 , 0.25 y 0.35 kgDQO+/kgSST-d, el 

pH no present6 un cambio significativo durante la fase anéxica-anaerobia encontrando el 

mismo valor durante todo el ciclo. Estos valores de pH contribuyen a obtener en la 

misma fase desnitrificacién. Randall et a/. (1992) reporta que a pH entre 7 y 8 se realiza 

una buena desnitrificacién. En fase aerobia este factor incrementé, obteniendo un valor 

promedio de pH igual a 8 para las tres CO (ver tabla 7.34) lo que posiblemente 

beneficié la remocién de P-PO,. Se ha reportado que a pH entre 7 y 8 existe un alto 

grado de captura de P-PO, durante fase aerobia (Sedlak, 1991). 

TABLA 7.34 Valores promedios de la temperatura (°C), pH y ef oxigeno disuelto (mg/l) 

  

  

  

  

  

Final fase 

Influente Inicio del ciclo anoxica- Efluente 
*cO (t= 0) anaerobia 

pH T | OD | pH T | OD | pH T | OD H T | OD 
0.13 | 59 | 17 | 19 | 7.3 | 22 40.20| 7.2 | 24 0 7.9 | 27 | 3.1 
0.25 | 63 | 22 | 22 | 7.4 | 28 |0.15/ 7.5 | 25 0 8.2 | 23.5} 3.5 
0.35 | 6.2 | 22 1 6.7 | 19 10.15] 7.2 | 205] 0 8 {18.5 | 3.2                               

*CO media en kgDQOy/kgSST-d 
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7.2.7 indice volumétrico de lodos (iVL} 

En el proceso de lodos activados, una de la caracteristicas mas importantes que deben 

presentar los lodos es la buena capacidad para sedimentar. Durante la experimentacion 

alimentando aguas residual cruda y operando con una CO de 0.13 kgDQO;/kgSST-d el 

IVL promedio de los sdlidos fue de 123 mli/gSS. 

Al cambiar las caracteristicas del influente, de crudo a fermentado, los solidos 

presentaron una excelente calidad de sedimentacién. En la figura 7.32 se observa que al 

aumentar la CO el IVL disminuyé encontrando valores promedio de 71, 50 y 45 mi/gSS 

para CO de 0.13, 0.25 y 0.75 kg™DQO7/kgSST-d respectivamente, lo cual concuerda con 

lo reportado por la experiencia de Ramalho (1983) cuando el valor de CO presenta 

valores por abajo de 0.45 kgDBO/kgSSV-d. Existe poca informacion acerca de el IVL 

cuando se alimenta agua residual rica en AGV. Esta disminucién en el IVL pudo ser 

causada por el aumento de la relaci6n AGV/microorganismos lo que ocasiona que las 

BAF acumulen mas P-PO, durante la fase aerobia. La cantidad de poiifosfatos 

acumulados puede contribuir a un aumento en la densidad relativa de los fidculo 

contribuyendo esto a la velocidad de sedimentaci6n de los lodos. De la misma manera 

Danesh y Oleszkiewicz (1996) utilizando una forma de operacién similar obtuvieron un 

IVL de 45 ml/gSS cuando alimentaron el SBR con agua residual fermentada. 
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FIGURA 7.32 Valores de IVL para diferentes CO alimentando agua residual rica en AGV 
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Al comparar el (VL de fos sdlidos durante la RBN en el SBR operando con una CO de 

0.13 kgDQO7/kgSST-d se observa que la presencia de AGV en el influente mejoré en 

gran proporcion la capacidad de sedimentacion (ver figura 7.33). 
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FIGURA 7.33 IVL de los sdlidos en el SBR bajo dos condiciones de operacién 
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8. CONCLUSIONES 

8.1 CONCLUSIONES 

Las principales conclusiones que se obtuvieron en esta investigacion son las siguientes: 

4. El reactor discontinuo fermentador con biomasa suspendida result6 eficiente para la 

produccién de dcidos grasos volatiles (AGV) a partir de aguas residuales sin llevar a 

cabo control de pH y temperatura. Durante el proceso de fermentaci6n se obtuvo una 

concentracién media de AGV en el efluente igual a 223+24 mg/l, utilizando un valor de 

carga organica (CO) de 1.5+0.42 kgDQO;WkgSST-d y un tiempo de retencién celular 

(TRC) menor de 10 dias. Esto se logré alimentando al reactor agua residual con una 

concentracién media de DQO; de 622+57 mg/l y DQOs igual a 444+25 mg/l, asi como 

manteniendo en el licor mezclado una concentracién de sélidos suspendidos volatiles 
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(SSV ) de 6954201 mg/l y sdlidos suspendidos totales (SST) de 8114230 mg/l y un 

tiempo de retencién hidraulico (TRH) de 8 horas. 

. Durante el proceso de fermentacién anaerobia de las aguas residuales diminuye la 

DQO total y aumenta ta DQO soluble, que se manifiesta como produccién de AGV. 

. Las especies de acidos organicos que se obtuvieron durante la fermentacién de 

aguas residuales fueron los acidos acético (63%), propionico (25%) y butirico (1 2%). 

. La presencia de AGV en fas aguas residuales incrementa la capacidad de las 

bacterias para acumular fésforo. Al alimentar agua fermentada, para los tres valores 

de cargas organicas utilizadas 0.13, 0.25 y 0.35 kgDQOr/kgSST-d, se obtuvieron 

efluentes con una concentracién de fosfatos (P-PO,) inferior a 1 mg/l. Al alimentar 

agua residual cruda la concentracién de P-PO, en el efluente siempre fue superior de 

2 mg/l. 

. La DQOg remanente en el efluente presento un valor promedio de 35 mg/l, 

independientemente de ia forma de operacién y CO utilizada. 

. El proceso de nitrificacion se presenté durante toda la experimentacion en el reactor 

discontinuo con lodes activados, no siendo afectado por la presencia de AGV en el 

influente. Durante la operacién del reactor con CO de 0.13 kgDQO;/kgSST-d 

alimentando agua residual cruda y fermentada, se observo una nitrificacion completa 

a pesar de que las concentraciones de N-NH, en el influente fueron diferentes. 

. Durante todo el tiempo que duré la experimentacion en el reactor discontinuos con 

todos activados, la concentracién de nitratos (N-NOs) al final de la fase anaerobia fue 

igual a cero. Esto indica que se presenté el fendmeno de desnitrificacion durante las 

fases de llenado y de reaccién andxica-anaerobia. 

_ Al suministrar un influente rico en AGV, la sedimentacién de los lodos mejoré. Bajo 

iqualdad de condiciones de operacién (CO de 0.13 kgDQO;/kgSST-d) se observ que 

el indice volumétrico de lodos (IVL) es de 123 mi/gSS cuando el reactor se alimenta 

con agua residual cruda y de 71 mi/gSS con agua fermentada. 
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8.2 CONSIDERACIONES A TRABAJOS FUTUROS 

Con el objeto de ampliar mas el conocimiento sobre los procesos de fermentacién y 

eliminacién biolégica de nutrientes en aguas residuales utilizando tecnologia de 

reactores discontinuos o SBR se recomienda: 

Experimentar en un fermentador discontinuo variando carga organica (CO), pH y 

temperatura para conocer, selectivamente, sus efectos sobre las bacterias 

fermentadoras y la produccién de acidos grasos volatiles (AGV). 

Realizar estudios sobre eliminacién de nutrientes en reactores discontinuos aplicando 

cargas organicas medias y altas, enriqueciendo el agua residual con diferentes 

concentraciones de AGV a diferentes relaciones de duracion de fase anaerobia-aerobia. 
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