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RESUMEN

Este estudio de generacion de biogas y fertilizan¢gnico utilizando desechos organicos
utiliza la tecnologia de la descomposicion anaeste compuestos organicos a baja concen-
tracion en el tratamiento de desechos organicadosofenerados en el sector agricola. Para
realizar este tratamiento se diluye los desechgé&nocos en agua y se opera el reactor en fase
liquida bajo condiciones anaerdébicas. En la primperée del estudio se analiza los parametros
de control en un reactor automatico de escala datwio. Este reactor se opera por el lapso de
cuatro meses con el fin de describir el comportatoide un reactor anaerébico convencional
en sus fases de llenado, arranque, estabilizacaptimizacion. En la segunda parte del estu-
dio se compara la capacidad de generacién de byolgésapacidad de estabilizacion de dese-
chos organicos, en reactores tipo botellon, pdesiatites mezclas de desechos. En las mezclas
se utiliza una proporcion definida de desechosrocgé con estiércol vacuno. En estos reacto-
res se compara la capacidad de generacion de byogstabilizacion de desechos organicos
entre reactores que se alimentan con estiércolaeeawersus un reactor que se alimenta con
estiércol vacuno. En el reactor automatico se gonsigenerar 120 | de biogas para una carga
total de 0.24 kg de DQO en la alimentacién. Lo ggaivale a una generacién de 0.3 m
CH4/kg DQO alimentado por dia. Para los reactoresotigdlbn, el desecho de codorniz y el de

gallina generaron 735 atm (50 psi) y el desecheada generd unicamente 220 atm (15 psi).



ABTRACT

The study of the production of biogas and orgaertlizer using organic wastes uses anaero-
bic decomposition of organic compounds in low conicgion for the treatment of organic
solid wastes generated in agricultural activities.carry out this treatment, the organic wastes
are diluted in water and the reactor is operateeyind phase under anaerobic conditions. In
the first part of the study, the operational parrseare analyzed in a lab scale reactor with
automatic control. This reactor is operated for foonths with the purpose of describing the
behaviour of the conventional anaerobic reactatsifilling, start up, stabilization and optimi-
zation stages. In the second part of the studybibgas generation capacity and the organic
wastes stabilization is compared in bottled reactor different organic mixtures. A defined
organic wastes proportion with manure is used. Qibgas generation and organic wastes sta-
bilization capacity is compared for different misgda of cow manure and bird wastes. The
automatic reactor generated 120 | of biogas fatal toad of 0.24 kg of organic load in the
feed. This is equivalent to 0.30°iBH,/kg COD fed per day. For the bottled reactors pibal-

try wastes, quail and chicken, generated 50 p$& &ifh) of pressure, and the cow wastes gen-
erated only 15 psi (220 atm) of pressure.
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1. Introduccién

1.1. Antecedentes

Con el fin de procurarse su alimento y viviendagstios antepasados talaron y quemaron
bosques con el fin de limpiar el suelo y cultivadtraer animales silvestres para darles caza, y
para obtener madera para combustible, construa®orefugios y fabricacion de las herra-
mientas necesarias en las labores de supervivebsias han sido practicas comunes desde
hace de miles de afos. Pero, desde la ultima méhsiglo XV se ha presentado un aumento
considerable de la poblacion mundial. Este aumentt poblacion introdujo nuevas condi-
ciones de vida, que para ser satisfechas requitrlenso de grandes cantidades de vivienda,
transporte, herramientas y alimento. Para podepbuoon estas nuevas necesidades y condi-
ciones de vida, el hombre de hoy utiliza grandesidades de combustible y genera también
grandes cantidades de desecho. Esto ha provocadiesaquilibrio en los patrones climaticos
de la Tierra creando un fenédmeno que hoy se coomo® cambio climéatico. La alternativa
para hacer frente a este fendbmeno mundial se lgehaminado desarrollo sustentable (1).
Bajo el concepto de este nuevo desarrollo se etrauenmarcado este estudio de una nueva

energia conocida como biodigestion anaerdbica.

Nuestro pais no se ha librado de esta tendencidialupues es altamente dependiente de los
combustibles fosiles. El sector agricola, tantditianal como industrial no son la excepcion
de esta tendencia. Es importante indicar que etlaseste tipo de tecnologia involucra impac-
tos ambientales y sociales negativos significati@esciados a la manipulacién, transporte,
almacenamiento y combustion de estos combustiblet®s combustibles son altamente in-
flamables, expiden gases toxicos y cuando ocuregraghes son contaminantes muy recalci-
trantes en el suelo. A todas estas caracteristagetivas, se le debe sumar el hecho de que los
combustibles fosiles son no renovables. Por lootaglt uso de estos para la generacion de
energia debe estar limitado a actividades que edgyuser cubiertas por otro tipo de energias,

mas limpias, seguras y renovables (2).



Si bien las caracteristicas energéticas son immegabajo una perspectiva sustentable es in-
dispensable una mejora ambiental paralela al d#learcondmico. En el sector agricola se
generan grandes cantidades de desechos orgamisagjdles son depositados en vertederos
como método de manejo ambiental. Esto acarreandosvenientes, la utilizacion de grandes
areas para depositar toda esta cantidad de desgdhasonsecuente generacion de metano,
caracteristico de este tipo de vertederos. Lascdodiciones afectan el nivel de vida de los
pobladores, pues se reducen las zonas de sueals ytile generan grandes cantidades de gas

de efecto invernadero (2).

Como medida de solucién ante esta problematicdaséep el uso de la biodigestion anaerdbi-
ca como solucion sustentable en zonas rurales.t&stalogia utiliza un proceso microbiolo-
gico de degradacion de grandes cadenas de carlast® formas elementales como son el
metano y el dioxido de carbono. Para que esto aceea debe proporcionar las condiciones
adecuadas de temperatura, alcalinidad, nutrieatgs, entre otros, de tal forma que los mi-
croorganismos metanogenicos puedan desarrollar$erma plena. Cuando esto ocurre, los
microorganismos producen suficiente cantidad biqm@a poder generar energia eléctrica y
energia calérica en suficiente cantidad para abastas necesidades de las plantas industria-
les o para abastecer de energia eléctrica a pexjoefiunidades rurales (3).

Se conocen una gran variedad de tecnologias dirauntia digestion anaerdbica en la actuali-
dad las cuales seran presentadas posteriormentst&mstudio se utiliza el reactor para tra-
tamiento convencional ya que permite analizar wnge sle parametros de control de opera-
cion, como son: temperatura, agitacion, pH, tiem@aesidencia hidraulico, volumen de ali-
mentacion, carga organica, consumo de soluciontagunadora, sélidos totales, solidos orga-
nicos totales, generacion de biogas y volumengiedd digerido (biol) extraido del reactor
(3). Se ha decidido hacer este estudio a escataal@io porque se desea analizar todos los
parametros antes descritos e identificar los efedeocada uno de ellos en el desempefio del
reactor a lo largo del tiempo de operacion, y &@leha a esta escala se reduce el tiempo de
estudio y el costo total. Los datos de este propesioan ser comparados luego con datos de

otro tipo de reactores y ser utilizados para imgletar reactores de mayor escala que basen su



disefio en los datos obtenidos en este experimBetesta forma se quiere reducir la incerti-

dumbre de estos sistemas y de esta forma prommvsrdrsion privada en los mismos.

1.2.0bjetivos

El objetivo principal de este estudio es determiadactibilidad del uso de un reactor anaero-
bico de mezcla continua como método de digestiddedechos solidos organicos diluidos en

agua.

Los objetivos especificos de este estudio son:
» Determinar el coeficiente de generacion de biogésrespecto a la cantidad de mate-
ria organica consumida por dia para un reactomderabico de mezcla continua con

control automatico de temperatura y pH.

« Comparar la generacion de biogas utilizando mezidasstiércol de vaca, de codorniz

y de gallina con desechos organicos como alimemiosireactores de botellon.

» Estudiar la capacidad de reduccion de carga org&main reactor anaerébico de mez-

cla continua para diferentes regimenes de alimémtac

» Determinar el consumo de hidréxido de sodio consiasicia de regulacion del pH

con respecto a la carga organica alimentada aoreac

* Indicar las condiciones de operacion del reactoarte el tiempo de operacion.

» Determinar la cantidad y calidad del liquido digerproducido en el reactor automati-

coy en los reactores de botellon.



2. Marco teorico

La digestion anaerobia es uno de los procesos nié@gias empleados en la estabilizacion de
lodos (3). En este proceso se produce la descooifpogie la materia organica e inorganica
en ausencia de oxigeno molecular. Sus principglésaaiones han sido, y siguen siendo hoy
en dia, la estabilizacion de lodos concentradodymidos en el tratamiento del agua residual y
de determinados residuos industriales. Sin embamba demostrado que los residuos organi-
cos diluidos también se pueden tratar anaerdbicam@). Esto significa que la fraccion
organica biodegradable de los residuos solidosnog los residuos agroindustriales pueden
ser diluidos en agua, tratados anaerébicamenttapikzados con este proceso asociado a las
aguas residuales urbanas. La dilucion en aguagxriamte porque facilita las condiciones de
transporte de masa y acceso a los nutrientes pta ga las bacterias (3). En el proceso de
digestion anaerobia, la materia organica conteeidi mezcla de lodos primarios y biol4gi-
cos (alimentacion del reactor) se convierte biaagiente, bajo condiciones anaerobias, en
metano (CH) y en didéxido de carbono (G esta mezcla de gases es conocida como biogas.
El proceso se lleva a cabo en un reactor completznermeético. Los lodos se introducen en
el reactor de forma continua o intermitente, y @araten en su interior durante periodos de
tiempo variables. Los lodos estabilizados (biok ge extrae del proceso, tiene un bajo conte-
nido en materia organica y agentes patdégenospp@s biodegradable (3). Para entender co-
mo sucede la descomposicion de la materia org@micaetano y didéxido de carbono se debe
primero comprender la microbiologia del procesoeds, es importante indicar que existen
varios reactores que utilizados en la descompasi@dlodos. Las ventajas y desventajas que
ofrece cada uno de estos reactores para el maegjada variable de control, se describen y

analizan a continuacion.

2.1.Digestion anaerobia

La digestion anaerodbica involucra un complejo carisade microorganismos. Toerin (4) su-
giere que el proceso bioquimico, asi como las éspeaicrobioldgicas involucradas, pueden
ser divididas en tres categorias: hidrélisis, aygnesis y metanogénesis. En el primer paso

del proceso la transformacion de los compuestoaltdepeso molecular en compuestos que



puedan servir como fuentes de energia y de carbelntar se da por via enzimatica. El se-

gundo paso implica la conversion bacteriana dedaspuestos producidos en la primera etapa
en compuestos intermedios identificables de meeso pnolecular. El tercer paso supone la
conversion bacteriana de los compuestos intermesfigeroductos finales mas simples (CH

CO,) (3). A continuacion, en la Fig 2.1, se explicadetalle cada paso de la descomposicion

anaerobica de la materia organica.

- POLIMEROS
ORGANICOS

MMicroorgarnisimnos
Fermentativos

il el ulellwhmlas
A

420 20%0

Alcoholes, acidos
carboxilicos
{excepto acetato)

'

Acetégenos Acetato

: Hs, CO2

28%0 T2%0
MMetandgenos

< MMetandgenos
Acetofilicos

Hidrogenofilicos

CH,y, CO»

WRREZEQOZPHTNE  pepEyEAASEA

N

Fig 2.1.Descomposicion anaerdbica de materia orgddica

Hidrdlisis

Las moléculas grandes y los soélidos suspendidgsurden ser metabolizados directamente
por anaerobios. Cuando sus concentraciones sofficitimas, las reacciones de hidrdlisis se
convierten en una etapa muy importante dentro agélpolismo anaerobio. Por lo tanto, la

hidrolisis es el rompimiento de moléculas grandesmplejas, sean solubles o insolubles, en

moléculas mas pequefias que puedan ser transpoteEttas de la célula y metabolizadas por



la misma. Para cumplir esta mision se utilizan rasi extracelulares asociadas con los micro-
organismos fermentativos primarios (5). Hay un exii® de energia en las reacciones de
hidrolisis, la cual es obtenida del catabolismdagemoléculas pequerias resultado de la hidro-
lisis. El catabolismo es la ruptura de moléculasndgor tamafo por parte de la célula con el
fin de liberar energia y materia prima para loxpsos anabdlicos (5). Es importante resaltar
el hecho de que los organismos fermentativos resjinbes para este paso no forman metano.

Forman compuestos intermedios como alcoholes, sicadboxilicos, acido acético, @@ H,

(6).

Acetogénesis y formacion de acido

Los microorganismos de la fase de hidrélisis tramsén moléculas grandes y no digeribles
en compuestos intermedios que pueden ser aproveihpd los microorganismos de esta

fase. Estos compuestos, conocidos como compuedtrmedios, son fermentados en acidos
organicos, otros compuestos de bajo peso moleduthggeno y dioxido de carbon. De todos

estos, el principal producto de esta fermentacsel cido acético (6). Como se muestra en la
figura 2.1., la degradacion microbiolégica de losdoictos de la hidrdlisis es acompafiada por
una produccion significativa de hidrogeno. Las &aas que producen acido acético e hidro-
geno son llamadas bacterias acetogénicas. Otréeribacgeneradoras de acido forman acido
butirico y acido propidnico, asi como otros compaesle bajo peso molecular. Estos micro-

organismos son relativamente fuertes y puedenatolar amplio rango de condiciones am-

bientales. Los formadores de acido tienen un phingpéntre 5 y 6. Los digestores son opera-
dos normalmente a pH 7, pero sus tasas metabdlieate pH siguen siendo favorables com-
paradas con los formadores de metano, los cuatedesoesponsables finales de la conversion
de material orgadnico en metano. Sin la operaci@twatia del proceso, particularmente del
control de pH, los formadores de acido pueden aeadiciones altamente desfavorables para

los formadores de metano (6).



Metanogénesis

La formacién de metano, que es el producto finaladdigestién anaerdbica, ocurre por dos
rutas principales. La primera ruta es la fermentaciel mayor producto de la fase de forma-
cion de acido, el acido acético, en metano y dxdd carbono. Las bacterias que utilizan
acido acético son bacterias acetoclasticas o tanll@géadas bacterias acetofilicas (6). La

reaccion general es:

Bacterias
Metanogenas

La segunda ruta parte del 4cido acético e hidrégeesta basada en consideraciones termo-
dindmicas y en datos experimentales realizada®paste (6), quien propuso la siguiente re-

accion para la conversion de acido acético en roetan

Bacterias
Metanogenas
_—

CH;COOH + 4H, 2CH, + 2H,0 Eqn 2.2

La ecuacién 2.1 y la ecuacién 2.2 representanutas metabdlicas para la formacion de,CH
por medio de dos géneros de bacterMsthanoscarinay MethanosaetalLos acetoclastos
metandgenos mas comunes en reactores que tratohdsson alto contenido de acidos gra-
sos volatiles son de los géneros descritos previgeridethanoscarinaspp. son bacterias co-
loides con tiempos de duplicaciones cercanos diasfy y Methanosaetapp. son vibrios que

a veces crecen como largos filamentos con tiemeakuglicacion cercanos a 4 dias (7). Estos
tiempos de duplicacion ocurren bajo condicionegvigs para los formadores de metano. Los
vibrios son bacilos (bacterias) irregulares corexinemo ensanchado, parecido a una coma en
forma de cortos bastones encorvados (6). Aumdethanosaetaspp. crecen mas lento, son
frecuentemente el género dominante ya que se aday@r a este medio porque son acetato
estrictos. En cambio, las bacterdgthanoscarinason capaces de utilizar el hidrogeno para
reducir el dioxido de carbono a metano, (metandggéimrogenofilicos) (8), con una reaccion

general (6):



Bacterias
Metanogenas
_—

4‘H2+ COZ CH4_+ 2H20 Eqn 2.3

Debido a esto, es importante indicar que existerela@ion sinérgica entre los productores de
hidrogeno (acetégenos hidrogenadoras) y los lingpeslde hidrogeno (metandégenos hidro-
genofilicos). Cambios sutiles en las condiciondshitf0geno pueden cambiar los productos
finales de la fase formadora de acido. Ademas, tnaigicrece la presion parcial del hidrégeno,
la oxidacion del hidrogeno se hace termodinamicaeneras favorable que la degradacion de
acetato por lo que la produccion de acetato senmenta. La degradacion de alcohol también
se inhibe debido a altos niveles de hidrégeno. Caiseacar que la generacion neta de hidro-
geno de las dos fases es muy baja, pero es untangintermediario en el proceso metabdli-
co (9).

Debido a lo expuesto anteriormente, Droste (6)meenda que la presion parcial del hidroge-
no esté debajo de T@tm (equivalente un solucién 4®) para estabilidad y buen desempe-
flo en sistemas anaerdbicos. A estos niveles dédado se asegura una produccién continua
de acido aceético a partir del influjo y de los arigas intermediarios y la capacidad de utiliza-
cion de acetato no se inhibe (6). Estas recomenmgesiestan basadas en consideraciones ter-
modinamicas y la suposicion de equilibrio entréidrégeno liquido y el gaseoso. El equili-
brio entre la fase liquida y la fase gaseosa ralcsaza, ni siquiera en reactores activos (que
estan produciendo metano). Concentraciones debdedo en el liquido son mayores que el

valor de equilibrio debido limitaciones a la trargihcia de masa (10).

Finalmente, se debe indicar que los formadores elamn son mucho mas exigentes en sus
requerimientos ambientales que los formadores w®.a8us tasas metabdlicas son menores
gue las tasas metabolicas de los formadores de,&mtbnces la produccién de metano es el
paso limitante en la digestion anaerdbica. El ptidp para formadores de metano es de alre-
dedor de 7.0 y su actividad decae a valores mwslmjando el pH cae fuera del rango entre
6.0y 8.0 (6).



La inhibicion de los metandgenos por pH acido pumzhsionar condiciones de deterioro de
los lodos. Entendiéndose como deterioro a la iraidpd del sistema para degradar los pro-
ductos intermedios en productos finales. En otedalypas, los formadores de metano no pue-
den remover acidos organicos producidos en lasgtapciales del metabolismo, mientras los
formadores de acido contindian su produccion deoagisto adiciona mayor estrés ambiental a
los formadores de metano. El proceso se auto satarasu consecuente incapacidad para
remover el material organico. Sin embargo, hay delgue se pueden tomar para evitar esta
situacion, como la adicién de oxigeno al sistenta paomover el crecimiento de microorga-

nismos fermentativos (hidroliticos) (6).

2.1.1. Disponibilidad de nutrientes para digestion bacteana

Para que un microorganismo se mantenga reproducignidncione adecuadamente, debe
tener acceso a fuentes de energia, a carbonogpahatésis de nuevo material celular y a ele-
mentos inorganicos como nitrégeno, fésforo, azyfodasio, calcio y magnesio. También son
requeridos nutrientes organicos o también conocwbwso factores de crecimiento para la
sintesis celular (11). A continuacion se presentéagd fuentes de carbono, de energia y otros

nutrientes necesarios para el crecimiento celular.

Fuentes de Carbono

Los microorganismos obtienen su carbon para elrmareato celular principalmente a partir de
dos fuentes: materia organica o dioxido de carbbas.organismos que utilizan carbén orga-
nico para la formacion de nueva biomasa son llasmdwerotrofos, mientras que los orga-
nismos que utilizan diéxido de carbono son llamaaldstrofos. La conversion de didxido de
carbono en compuestos de carbon celular requiene geoceso de reduccion, el cual requiere
la adicion de energia. Los organismos autotrofieisen entonces gastar mas de su energia
para sintesis que los heterotrofos, resultandasastde crecimiento y produccion celular mas
bajos (12).
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Fuentes de Energia

La energia necesaria para sintesis celular puedmgegada por la luz o por reacciones qui-
micas de oxidacién. Cuando la energia es obterdda degunda forma, las bacterias pueden
oxidar compuestos organicos e inorganicos parar garegia. Los organismos que derivan su
energia de reacciones quimicas son conocidos camuajrofos. Estos organismos pueden
ser heterotroficos o autotréficos. De esta forreajene que los organismos quimioautétrofos
obtienen energia de la oxidacién de compuestogamiros reducidos como amonio, nitritos,
hierro ferroso y sulfuros. Por otro lado, los quiheterétrofos usualmente obtienen su energia

de la oxidacién de compuestos organicos (12).

La caracteristica mas importante de las reaccignémicas productoras de energia de los
quimiotrofos es que son reacciones redox (oxidogeidn) que involucran la transferencia de
electrones de donador hacia un aceptor de elesirdoade el donador de electrones es oxi-
dado y el aceptor de electrones es reducido. Tlaatdonadores de electrones como los acep-
tores pueden ser compuestos organicos o inorgamepsndiendo del microorganismo. Otra
caracteristica importante es que el aceptor ddretexs puede estar disponible dentro de la
célula durante el metabolismo (metabolismo enddgemuede ser obtenido fuera de la célula
(metabolismo exdgeno). En el metabolismo exdgexistesm organismos que generan energia
con enzimas como medio de transporte de electr@®edice que estos organismos tienen un
metabolismo respiratorio. Por otra parte, el usardaceptor de electrones interno es denomi-
nado metabolismo fermentativo y es menos eficienergéticamente que la respiracion. Or-
ganismos heterotroficos que son estrictamente faatieos (p.e. metandgenos) se caracteri-
zan por las bajas tasas de crecimiento y menorupoith de células en comparacién con

heterotrofos respiradores (12).

Una vez descritos los tipos de respiracion celularforma en la que los organismos obtienen
energia se debe indicar que las condiciones delonir&tlyen en el tipo de respiracion celu-
lar. Por un lado esté la respiracion aerdbica,ugiliza el oxigeno como aceptor de electrones.
Las reacciones que involucran otros aceptores atgrehes se consideran anaerobicas. Pero

no siempre se tiene condiciones ideales, por eprlgiermino anoxico es utilizado para dis-
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tinguir el uso de nitrato como aceptor de electsdmago condiciones de ausencia de oxigeno.
Bajo estas condiciones ocurre la reduccion detmitrinitrato a nitrégeno gaseoso y esto se
conoce como denitrificacion bioldgica. Por lo tarits organismos que solo pueden satisfacer
sus necesidades energéticas con oxigeno son llanmasiwoorganismos aerobios estrictos
(como los seres humanos). Sin embargo, algunasrl@ctpueden utilizar oxigeno o nitri-
to/nitrato como aceptor de electrones cuando nookiageno disponible y son llamadas bacte-

rias aerobicas facultativas (12).

Los organismos que generan energia por fermentgaiue pueden existir nicamente en un
medio que esta desprovisto de oxigeno se conoamo emaerobios obligados o estrictos
(como los metandgenos). Pero también existen apiasrtacultativos que tienen la habilidad
de crecer tanto en la presencia como en la ausdaaxigeno molecular y pertenecen a dos
subgrupos, basados en sus habilidades metabddicasmer grupo son los aerobios facultati-
vos verdaderos que pueden cambiar de metabolisrmefiéativo a metabolismo respiratorio,
dependiendo de la presencia o no de oxigeno maledtllsegundo grupo son los anaerobios
aerotolerantes, los cuales presentan un metabobésinotamente fermentativo, pero son rela-
tivamente insensibles a la presencia de oxigeneaular (12). De esta forma quedan catego-
rizados los grupos bacterianos existentes en biasama en la que obtienen energia.

Nutrientes y Requerimientos de los Factores dei@ieato

Si bien el carbono es el nutriente mas importaata pl crecimiento bacteriano, la ausencia de
nutrientes como el nitrégeno y el fésforo puededdipel crecimiento bacteriano. Entre los
principales nutrientes inorganicos que necesit&llala se encuentran: N, S, P, K, Mg, Ca, Fe,
Na y CIl. Nutrientes de menor importancia incluy&m, Mn, Mo, Se, Co, Cu y Ni (11).
Ademas de todos estos nutrientes inorganicos,qgeere de nutrientes organicos, conocidos
como factores de crecimiento. Estos son compuestossitados por el organismo como pre-
cursores o constituyentes del material organicolaelMaterial que no puede ser sintetizado
de otras fuentes de carbon. Aunque los factoresret@miento difieren de un organismo a

otro, los principales factores de crecimiento aa@@lguna de estas tres categorias:
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a) aminoacidos
b) bases nitrogenadas (p.e. purinas y pirimidinas)

C) vitaminas

Cabe resaltar que en la mayoria de desechos oogasstan presentes suficientes nutrientes,
salvo algunos desechos industriales, en los queéepenstir la necesidad de adicionar algun

nutriente al proceso (12).

2.1.2. Metabolismo bacteriano en un biodigestor anaerdbico

La porcion biodegradable de la fraccidn organicdaderesiduos urbanos e industriales se
puede convertir bioldgicamente bajo condicionessotaas en un gas (biogas) que contiene
didéxido de carbono y metano (GHEsta conversion se puede representar con léesigu
ecuacion (13):

Bacterias

MO + H,0 + Nut ——— NC + MOR + CO, + CH, + NH; + 2H,S + Calor ~ Eqn2.4

En esta ecuacion se indica que la materia orgédli€y, con los nutrientes (Nut) y la presen-
cia de agua pueden generar metano4fGHdioxido de carbono (CQ Sin embargo, estos
gases no son los Unicos productos de esta intéracino que también se genera amoniaco
(NH3), acido sulfhidrico (kS), nuevas células (NC), calor y el resto de materganica no

degradada o materia organica resistente (MOR) (13).

De esta forma, los principales productos finales si@dxido de carbono, metano, amoniaco,
sulfuro de hidrégeno y materia organica resisteatela mayoria de los procesos de conver-
sion anaerobios el didéxido de carbono y el metamstituyen mas del 99% del gas total pro-
ducido. La materia orgénica resistente, tambiémcioa como lodos digeridos o biol, necesita
un tratamiento posterior de estabilizacion comaitaacion o la estabilizacion térmica, antes

de ser evacuados o aplicados al suelo como farttkz(6) (12).
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No existe presencia de oxigeno o consumo del misman proceso anaerébico. Debido a
esto, los compuestos organicos y el,G0On utilizados como aceptores de electrones. & est
oxidacion de los compuestos organicos, ricos ergénese conoce como fermentacion. En la
fermentacion ocurre una transferencia de electydaesual libera pequefias cantidades de
energia quimica de enlace (energia libre), qudikzada para el crecimiento por los anaero-
bios. Es importante indicar que la produccién dergia de los anaerobios es un séptimo de la
produccion de energia de los aerobios (14), losigr@fica que el crecimiento de los anaero-
bios es mas lento. Sin embargo, esto no signifimasy capacidad de procesar substrato de

altas concentraciones sea baja (12).

En un proceso anaerobio, la remocion de DQO egaeéal por la conversion de los compues-
tos organicos en Cfiel cual es un gas relativamente insoluble (comstde Henry de 2152
mg/l/atm 25°C (6)). Esta conversion no solo prodGéh, sino que también va a producirse
una cantidad significativa de GQLa produccion de hidrégeno y otros gases tamboémre,
pero en cantidades suficientemente pequefas cormampaonsiderar su volumen en la gene-
racion total de gas. Sin embargo, no se debe dejdado la cantidad de generacion de gases
como el hidrogeno y el acido sulfhidrico por losldemas de toxicidad y operacion que estos
provocan en el reactor. El tratamiento anaerébgoealizado en la conversion final de los
metabolitos intermedios a metano. Si el procesteésnido sin este Ultimo paso, el efluente
contiene productos solubles de etapas intermedibsndtabolismo con la misma demanda

quimica de oxigeno que el material inicial (6).

2.2.Biodigestores

La produccion de biogas fue descubierta en el siglosiete después de que varios cientificos
observaran “gas de pantano” quemando en la suigediicpantanos. Luego descubrieron que
el gas de pantano no era otra cosa que metano, mamocto de la degradacion bioldgica de
materiales organicos. Esto se debe a que la transfa de oxigeno de la atmdsfera hacia
aguas estancadas es muy baja y la concentracidraideia organica es muy alta ocasionando
condiciones anaerobias. Inclusive las algas, gubién son productoras de oxigeno, son in-

capaces de sobrevivir en estas condiciones (6).
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A pesar de que este descubrimiento fue hecho hasalmtres siglos y que los chinos lo han
utilizado desde hace mas de 1000 afios, no fuehsista 1950 que se comenzd a utilizar esta
tecnologia para el tratamiento de lodos en agwduaes urbanas. En los Ultimos afios se han
seguido desarrollando numerosos procesos paraaiento de lodos y residuos de alto con-
tenido en materia organica. Debido a esto, en dmtamento se expondran las principales
tecnologias utilizadas actualmente, tanto pareatdrniento de aguas residuales como para el

tratamiento de sélidos organicos disueltos (5).

2.2.1. Reactor para tratamiento anaerdbico convencional

El reactor para tratamiento anaerdbico convenciomasiste en un reactor de mezcla comple-
ta (CSTR) sin recirculacion de lodos como se maeastrla Fig 2.2. Esto significa que el reac-
tor posee un sistema de agitacion (neumatico o mmpaque tiene como fin mantener los
sélidos en suspension. Generalmente, se incorawitadores mecanicos, para evitar la sedi-
mentacion de los sélidos y promover una distribndi@mogénea de los mismos en la fase
acuosa. Debido a esta caracteristica, en estasmresel tiempo de retencion de sélidos (SRT)
es igual al tiempo de residencia hidraulico (HRET).otras palabras, el tiempo de permanencia
de una particula sélida dentro del reactor es edpnte al tiempo de residencia de una molé-
cula de agua. Entonces, el Unico método de cottdbRT es la tasa de flujo de alimentacion.
Segun la WPCF (15), la concentracion de entraddedechos organicos puede variar entre
15000 a 180000 mg DQOI/I. Aunque lo comun para estastores es que estos datos estén
expresados en términos de sélidos suspendidoslesl@VSS), para lo cual el mismo autor

recomienda una tasa de alimentacién entre 0.5 legpVBS/nt*d.
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Fig 2.2.Digestor convencional (6)

Debido a que este tipo de reactor se controla dreoge por medio de la tasa de alimentacion,
este debe ser lo suficientemente grande para [pequé las bacterias metanégenas actien y
degraden los desechos organicos alimentados. Beraratamiento, Droste (6) recomienda
que el reactor debe proveer un HRT minimo de 19 @b °C. Sin embargo, un rango de 10 a
30 dias es aceptable, dependiendo del tipo de lilesede la temperatura. Este Gltimo factor
es determinante en este tipo de reactores, puee®sin sistema altamente dependiente de la
temperatura. Los HRT pueden variar desde 11 hasfi@stminimo, para temperaturas que
varian entre 18 y 40 °C (rango mesofilico), respactente. La fuente recomienda usar un
factor de seguridad de disefio del reactor de 2i5lopque los HRT de disefio varian desde 10

hasta los 28 dias.

Finalmente, para las condiciones operativas dereat#or Droste (6) indica que las tasas de
carga no deben estar por debajo de las tasasaf@gorque es muy probable que esto resulte
en un trastorno del proceso. Debido a que estaoreag incluye recirculacion, insuficiente

materia organica en la alimentacién tendra un efeohediato en la reduccion de la carga
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bacteriana en el sistema. Después, cuando se aegresndiciones normales de carga, los
acidogenos se recuperan mas rapido que los metaog)de cual puede resultar en una acidi-
ficacion del reactor. Debido a esto, la fuente menda que una alimentacion continua es lo

mas deseable para reactores convencionales (6).

2.2.2. Reactor anaerdbico de contacto

Los reactores anaerdbicos de contacto utilizanoess de mezcla completa (CSTR), pero a
diferencia de los reactores para tratamiento caneral estos incorporan el reciclo de lodos
mediante un dispositivo de separacion de solides iparementar el SRT, como se puede ver
en la Fig 2.3. Estos sistemas son similares arédanientos convencionales de lodos activa-
dos salvo el hecho de que el SRT puede ser cotdrata@ependientemente del HRT. Debido
a que se incorpora reflujo de lodos en este tipedetor, el SRT necesario para la biomasa se
mantiene similar, mientras el HRT se ve reducidwsmterablemente, lo que a su vez reduce el
tamano del reactor. De esta forma, un reactor reqggiio, con menor intensidad de agitacion
es capaz de proveer el mismo tratamiento que whoreanaerobico convencional sin reciclo,

e incluso mejorarlo debido al incremento en el SRI aumento en la concentracion de bio-

masa (6).
AGITADOR
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Fig 2.3.Digestor anaerébico con reciclo (6)
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Al incorporar reciclo a un reactor de mezcla corgls importante analizar la concentracion
de sélidos suspendidos dentro del mismo. Segunaridioste (6), la concentracion de solidos
decrece proporcionalmente a la concentracion derraabrganica en el reactor. Este autor
sugiere un rango de solidos suspendidos que watriea E0000 a 20000 mg/I. Para lograr esto,
recomienda una alimentacion de 2000 a 100000 mg/D@@ embargo, a pesar de estas re-
comendaciones, conseguir concentraciones de sdlmtsstentes puede resultar problemati-
co en lo que respecta a la calidad y cantidad @dirteentacion del reactor. Por lo tanto, los
procesos de lecho fijo (descritos a continuaci@nhacen mas atractivos debido a que no sus-

tentan sus operaciones primarias de control eedaracion de sélidos ni en el reciclo de estos

(6).

Dentro de los parametros de disefio y operaciorstBi®) indica que los tiempos de residen-
cia hidraulica (HRT) adecuados para este tipo detoees varian entre 1 a 7 dias dependiendo
de las caracteristicas del desecho y que el SRimmipermanece igual al de los reactores
convencionales. Debido a esto, la carga mas efeptva este tipo de reactores varia de 2 a 10
kg DQO/n¥*d.

2.2.3. Reactor de lecho de lodo de flujo ascendente

El proceso de lecho de lodo de flujo ascendentel@&sarrollado en Holanda su disefio difiere
significativamente del reactor anaerdbico paramnénto convencional. En kg 2.4 se puede
observar que este tipo de reactor no incorpora ladacexterno ni reflujo externo, sino que
basa su desempefio en el desarrollo de una denaadm&zdos en la posicion inferior del re-
actor (6). Segun Lettinga (16) la concentraciérsdkkdos suspendidos puede llegar a 100 g
VSSI/I en esta zona del reactor. Para el funcionsimide este reactor se debe alimentar el
desecho por la base del reactor, donde el dessctlegeadado a CH/ CO;, al entrar en con-
tacto con el lecho de lodos. La formacion de egas®es aporta suficiente mezcla en el lecho
de lodos. Pero, segun Lettinga (17), existe acateealgunos solidos hacia la posicion supe-
rior del reactor en burbujas de gas. Debido a émtiuente sugiere disefiar una zona que re-

duzca la turbulencia del flujo con el fin de prorapla sedimentacién de los lodos hacia la
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porcién baja del reactor. De esta forma se evitdiggs de lodos y se elimina la necesidad de

reciclo externo.

Segun indica Droste (6), los lodos que se formaestos reactores son de tipo granular. El
mecanismo de formacion microbiolégico de estosoEno esta bien comprendido, pero se
sabe que los desechos solubles diluidos con caacemies de solidos suspendidos totales
(TSS) menores que 2000 mg/l fomentan mejores estda lodo. Sin embargo, la fuente sefia-
la que este tipo de reactores son capaces dedestacho de hasta 20000 mg DQOI/I, con tasas
de alimentacion que pueden variar en un rango rfira 40 kg DQO/rd. Cabe destacar que
el arranque de estos reactores es mas dificil gueactor de mezcla completa y se requiere
de consideraciones especiales (no especificadas)deaarrollar el lecho de lodos. También
ha sido reportado que los desechos con alto calutele NH* (ion amonio) o poca capacidad
de amortiguamiento (bajo contenido en cationesl@as) no son propicios para ser tratados
con este sistema (6).

GAS
f
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D> <
[R—
DE LODO

!

ALIMENTO

Fig 2.4.Reactor de lecho de lodo de flujo ascendente (6)

Con respecto a las caracteristicas operativasnget{(16) recomienda que el promedio de
velocidad diaria de flujo ascendente en este tgpedctores no supere el 1.0 m/h. El potencial

de aplicacion de estos reactores es el tratamdmtiguas con bajas concentraciones de soli-
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dos, incluso a bajas temperaturas. Los sélidosesulégos de la alimentacién seran acarreados
en gran medida a través del lecho y fuera de estelo que el desecho debe ser pre-
sedimentado (16). Finalmente, se debe indicarlajad#ta densidad de sélidos en la zona de
lodos es responsable de retener la biomasa encgexoeapie permite un minimo SRT para los

metanogenos (6).

El proceso de lecho de flujo ascendente puedetdiendo para desechos que contengan una
carga organica elevada, los cuales proveen unaigrl®SS:DQO menor a 1.0 o que el VSS
es altamente biodegradable si la relacién es m&miha encontrado que los reactores son
capaces de tratar desechos diluidos de 500-600 @@/Ihasta 20000 mg/l. Al contrario de
los desechos fuertes, existe pocos estudios etorea@naerobios de cualquier tipo que utilice
desechos débiles (menos de 1000 mg DQO/I), de hexipoede decir que este es un minimo
no explicito para este tipo de tratamiento. Finalimese debe indicar que las tasas de carga de
los reactores de lecho de flujo ascendente variameango de DQO de 0.5 a 40 kgch El

tiempo de residencia hidraulico puede ser un dieios (6) (12).

2.2.4. Reactor de estrato fijo

Los reactores de estrato fijo emplean un mediodye provee una superficie sobre la cual
pueden adherirse y crecer las bacterias; debidstoa estos reactores pueden conseguir un
SRT mayor a 100 dias (6). Consecuentemente, esiosSos se ajustan bien a cambios en la
cantidad y la calidad de la alimentacion, ademasetians estables que los reactores de alta
concentraciéon como el reactor de tratamiento carsigeal o el reactor de contacto. También
debe indicarse que la biomasa no adherida juegal importante en la conversion de substra-
to en este tipo de reactores, similar a lo querecem el reactor de lecho de lodo de flujo as-
cendente. En lo que respecta a la operacion, tia ad temperatura puede ser compensada
incrementando la concentracion de sélidos, defestea se puede mantener la misma tasa de
tratamiento. Por lo que este tipo de reactoresenaodtrado buen desempefio tanto con bajas

temperaturas y como con desechos diluidos segimdlilca (6).
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El arranque de procesos con estrato fijo es, errgerun proceso mucho mas largo que el
arranque de un reactor convencional. Ademas, edftandel indculo tiene menos efecto en
procesos de estrato fijo porque no esta directaradtierido al medio. Sin embargo, el arran-
que puede llegar a ser de 6 meses o0 mas hasta g@sarrolle la biopelicula (15). Esta des-
ventaja es compensada por la baja sensibilidadedetor a las variaciones hidraulicas y de
carga Yy su habilidad para soportar operacién disasen Una agenda de alimentacién con una
variacion de 5 dias es adecuada, incluso el repatxte recuperarse en una o dos semanas de
un periodo de inactividad de 6 meses 0 mas. Etaesstendra la biomasa activa cuando este
apagado siempre y cuando exista liquido remanentd. d=sta caracteristica le hace particu-
larmente atractivo para industrias estacionales (6)

Existen tres variaciones de reactores de esthjatodie flujo ascendente, de flujo descendente

y de estrato fluido. Estos reactores se describemmayor profundidad a continuacion.

a) Reactor de estrato fijo de flujo ascendente

Los reactores de estrato fijo de flujo ascendeatellmmados cominmente como biofiltros.
Este es un nombre equivocado, pues la filtraciojuega un papel importante en su desempe-
flo. Estos son de hecho “reactores biolégicos endpatarellenos con rocas o modulos
plasticos que proveen una multitud de canalesaleaty una gran area superficial. La ali-
mentacion es introducida por el fondo y se perohdtgbordar el tope, como se ve en la Fig 2.5.
Las bacterias estan presentes en cumulos en caeabesdel filtro del fondo asi como pega-

das a las superficies del medio a lo largo deltoed6).
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Fig 2.5Reactor de estrato fijo de flujo ascendente (6)

Los reactores de estrato fijo de flujo ascenderdatimnen algunos solidos en suspension en
los poros por lo que el tratamiento se da tantasmiopeliculas fijas y como en los granulos

suspendidos. Debido a la presencia de sélidos sdislos activos semejantes a los del reactor
de lecho de lodo de flujo ascendente, el area Bcipédel medio en reactores de estrato fijo

de flujo ascendente es menos importante que etoreaae estrato fijo de flujo descendente.

Como medio de empaquetamiento se pueden utilizbosarasching, flexianillos, anillos pal,

rocas o bolas plasticas y medios tubulares de aftujtr (18).

Las caracteristicas del medio de relleno afectapéacion y el desempefio de los reactores.
El medio de relleno ideal tiene mas area superficraayor porosidad porque los medios al-
tamente porosos permiten la acumulacion de masdsansi se utilizan este tipo de medios,
las tasas de carga organica pueden ser incremsntadpue reduce el volumen requerido del
reactor y el tiempo de residencia hidraulico. Eatobién permite incrementar la velocidad de

flujo a través del reactor (18).
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Las cargas que pueden ser manejadas por un réadiojo ascendente varian entre 5 a 30 kg
DQO/nt*d. La concentracién minima de DQO en la alimertags de 1000 mg/L y la con-

centracion maxima es de 30000 mg/l. Estos reactaresonan mejor cuando la cantidad de
sélidos suspendidos alimentada es menor a 500dad8 que una alimentaciéon con mayor
concentracién de soélidos puede provocar taponaasefiinalmente, se debe indicar que un

HRT de 1 dias es suficiente usualmente (6).

b) Reactor de estrato fijo de flujo descendente

El reactor de estrato fijo estacionario de flujgaediente fue desarrollado en los laboratorios
del Consejo Nacional de Investigacion de Canadédim reactor las bacterias crecen en su-
perficies orientadas en forma vertical. La alimeidta es introducida por el tope del reactor y

el efluente es retirado de la base del reactorpcssrpuede observar en la Fig 2.6 (6).

GAS
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'
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Fig 2.6.Reactor de estrato fijo de flujo descendente (6)
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Este tipo de reactor es similar en carga y tiempaedidencia hidraulico al reactor de flujo
ascendente, pero su tendencia al taponamiento egrrerque el medio de relleno provee
canales mas largos. En un reactor en operacigmothuccion de biogas provee un grado con-
siderable de mezcla, lo que ayuda a mantener lmbsd@&n suspension por un tiempo, en lu-
gar de ser depositados directamente en el fondeedetor. Sin embargo, no es capaz de so-
portar grandes concentraciones de soélidos. Si @ssago alimentar desechos con concentra-
ciones superiores al 3% de debe incorporar repiata prevenir su sedimentacion y el conse-
cuente taponamiento del fondo del reactor (6). &a&l@n utilizar varios tipos de soportes ver-
ticales en este tipo de reactores, de los cualsgjue estan hecho con materiales rugosos co-
mo la arcilla y materiales fibrosos como el pokédtan demostrado los mejores resultados.
La mayoria de reactores han sido disefiados coresatan lados en el orden de 1-2.5 cm y
superficies especificas en el rango de 100-15Bnin Finalmente, el volumen vacio ronda

entre el 60 y el 90% del volumen total del rea¢i®y.

c) Reactor de estrato fluidizado

Los reactores de estrato fluido o lecho expandidia énnovacion mas reciente en lo que res-
pecta a tecnologia de tratamiento anaerébico. Ers @ésactores, las bacterias crecen sobre
particulas de un medio como arena, y el liquidbasbeado a través del reactor a una tasa
elevada como se puede ver en la Fig 2.7. Esto peolosuspension de las particulas del me-
dio, lo que a su vez permite obtener tasas elevdelasansferencia de masa. La tension des-
arrollada por el fluido debido a las elevadas idiaes del mismo limita el desarrollo de bio-
peliculas bacterianas a un pequefo grosor. Lajeet¢adesarrollar peliculas bacterianas del-
gadas es que éstas proveen menos resistenciaamdéetencia de masa del substrato y a la
disponibilidad de nutrientes que las peliculasdréatas gruesas. Otra ventaja es que los pro-

ductos bacterianos finales pueden ser removidosneyor facilidad de biopeliculas finas (6).
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Fig 2.7.Reactor de estrato fluidizado (6)

En lo que respecta a la velocidad del liquido, tnénesta se aumenta las particulas son for-
zadas a alejarse entre si y suspenderse en eldignilugar de permanecer descansando unas
sobre otras. De hecho, se genera mas movimientsgrarticulas conforme se incrementa la
velocidad del liquido. En base a esto se ha creaddliferenciacion entre reactores de estrato
fluidizado y reactores de estrato expandido: logaagidos tienen menos movimiento de

particulas (menos expansion) que los fluidizadds (6

Con respecto a los materiales que se utilizan &ntig® de reactores como medio para el de-
sarrollo de las peliculas bacterianas, en su maywn sido materiales naturales como rocas
trituradas o arena (20). Ghosh (21) recomienddapiamarios promedio de los medios deben
estar en un rango entre 0.1 y 0.7 mm de didametmunad. Ademas, esta fuente indica que el
carbon activado promueve una acumulacion de biomasarapida que otros medios como la

antracita o la arena.
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Este tipo de reactores son sistemas con un aléb dés/tension, donde las tasas de flujo nece-
sitan alcanzar la fluidizacion del medio, por leeqgqequieren mas energia de bombeo que la
necesitada por otro tipo de procesos anaerobiaosque, el requerimiento de energia se pue-
de reducir si se utiliza medios con una densidachoa a la del agua. Una trampa de solidos,
particularmente en medios de baja densidad, esaeagara prevenir que el medio sea aca-
rreado fuera del reactor, como se muestra en I2.FigA pesar de estos problemas, los reacto-
res de estrato fluidizado tienen muchas caradtasstieseables. Por ejemplo, el potencial de
taponamiento es bajo debido a que el crecimientpalieulas bacterianas es limitado. Las
mejoras ya mencionadas en la transferencia de swsatro punto a favor de este sistema.
Sin embargo, esto no restringe la formacion de geamidad de cimulos de sélidos que pro-
veen SRT superior del rango minimo de los reactmoasencionales. La expansion del medio
provee mas area superficial sobre la cual puedetecias bacterias, lo que resulta en una
mayor capacidad de tratamiento por unidad de valudesreactor. En adicidn, los flujos a

través del reactor son mas uniformes (6).

A escala de laboratorio, se ha demostrado queshagares de estrato fluidizado pueden tratar
desechos domésticos a temperatura ambiente. De,helctango aceptable de concentracion
de DQO en la alimentacién es de 1000 a 30000 mogAasa de carga esta en el rango de 1 a
30 kg DQO/ni*d. Los tiempos de residencia hidraulicos normaeseste tipo de reactores
varian de 9 horas a 1 dia. Finalmente, los desal#tmen tener un radio entre DQO soluble e

insoluble mayor a 1 y no deben contener solidoepoima de 1000 mg/l (6).

2.2.5. Reactor para tratamiento anaerobio en dos etapas

La digestion anaerobia de dos fases es una adap@eilos dos estados naturales del metabo-
lismo anaerdbico. Se disefian dos reactores sepapada acidogénesis y metanogénesis. La
ventaja de esta configuracion es que las condisidieecada reactor pueden ser optimizadas
para cada grupo de microorganismos. Un pH bajo $Ril bajo limitan el crecimiento de

metanogenos en el reactor formador de acido. Panto, si se mantiene un pH en un rango
entre 5y 6 en el reactor formador de acido, em®mo hay modificacién alguna que se pueda
hacer en la operacion para promover el crecimigrgtanégeno, por lo que las bacterias do-
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minantes en este reactor son las acidogénicase@whla hidrdlisis y la formacion de acidos
grasos volatiles ocurre en el primer reactor y @uversion a metano ocurre en el segundo
reactor. Cualquier tipo de reactor de los antesrdes puede ser utilizado para el segundo
reactor, el cual debe mantener un rango de pH éntré, a diferencia del reactor acidogénico.
Aungue algunos estudios han demostrado que laeedie general del tratamiento puede ser
mejorada con este sistema de dos fases (21), s @xi gran numero de instalaciones de este
tipo (22). Evidentemente, en este caso su maymede&ga es el costo adicional debido al re-

actor extra (22).

En la Tabla 2.1 se resumen y comparan las prirespadracteristicas de los reactores expues-
tos anteriormente. En esta tabla se puede idaattifis diferentes rangos de operacion de cada
reactor, con los cuales se puede definir el reataerobico que mas se adapte a las carac-

teristicas del desecho a ser tratado.

Tabla 2.1.Parametros operativos para reactores anaerobicos

REACTOR | ALIMENTACION CARGA SRT HRT TEMPERATURA
(mg DQO/I) (kgVSS/m*d) (dias) (dias) (°C)

Convencional | 5000 — 180000 05-6.0 10 - 28 10 - 28 18 — 40
De Contacto 2000 — 100000 2.0-10 10-28 1-7 18 — 40
'agcr‘o de Lo- < 2000 0.5— 40 > 28 1 <18
Estrato Fijo 1000 — 30000 5.0 — 30 > 100 1 18 — 40
Ascendente
Estrato Fijo 1000 — 30000 5.0 — 30 > 100 1 18 — 40
Descendente
Estrato 1000 — 30000 1.0-30 > 28 0.4-1 Ambiente
Fluidizado

2.3.Desechos como materia prima en procesos de digestitaerdbica

Los digestores anaerobicos surgieron como sistgraas el tratamiento de aguas residuales
urbanas. Sin embargo, la tecnologia ha evoluciolyasle ha utilizado como tratamiento de

aguas residuales de varias industrias, dentrosdeuksles se puede indicar las siguientes: desti-
lacion de alcohol, cervecerias, manufactura quintjoaserias, proceso de pescado y maris-

cos, lixiviado de rellenos sanitarios, papelerasnales y empacado de carnicos, refrescos y



27

procesamiento de azucar, entre otros. El procegerdico es atractivo para estas industrias
debido a que en su mayoria producen aguas ressdoatetemperatura media (tibia) y alta-

mente concentradas que pueden ser utilizadas cgoade dilucion de la mezcla a ser ali-

mentada. Esto reduce costos de consumo de enargjiaeyse elimina la necesidad de preca-
lentar la mezcla y los lodos generados por estedgtratamiento son significativamente me-

nores a los lodos generados en tratamientos aesd(iR).

Dentro de este contexto se debe indicar que losepos anaerdbicos no estan restringidos
como medio de tratamiento de aguas residuales| &migito del manejo de residuos sélidos

se han utilizado las propiedades de este sistemademradar desechos y producir biogas,
especialmente en rellenos sanitarios y en la indusgropecuaria. Con esta experiencia posi-
tiva, se ha abierto un nuevo campo de aplicaciéestietecnologia a desechos con alto conte-
nido organico y de alta capacidad a ser biodegddtktas caracteristicas coinciden en gran

medida con los desechos soélidos producidos errténaiystria (12).

En lo referente a la agroindustria y sus desecbldos, estos constituyen un problema signi-
ficativo dentro de su logistica y operacion. Estalebe principalmente a la gran cantidad de
desechos generados en proporcién a la cantidadodeqios generados. Por otro lado, esta
caracteristica favorece la implementacion de digestanaerdbicos para el tratamiento con-
junto de aguas de proceso mas desechos solidogeseshos sélidos contienen gran concen-
tracion de nutrientes, por lo que se pueden sunk@raimentacion del reactor anaerdbico e
incrementar la concentracion organica. Estos desggsan por un proceso previo de reduc-
cion de tamafio para que los microorganismos tenggar accesibilidad a los nutrientes ex-
tras adicionados de esta forma. En algunos cas®slelsechos sélidos representan mas carga
organica que los solidos disueltos del agua deegmdor lo tanto, el potencial energético de
un sistema mixto como este puede facilmente duplkcgeneracion de un sistema que utilice

Unicamente aguas residuales (12).
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2.4.Parametros de operacion

Los procesos de digestion anaerdbica son sisteimas. \Esto quiere decir, que un reactor

anaerobico es un sistema aislado donde existencoomels ambientales que favorecen deter-
minadas interacciones bibticas. Pero al mismo teeagun sistema antropogénico que utiliza
estas interacciones bidticas con un propésito. Ceentescribioé en la seccién 2.2., el propdsi-
to de los procesos anaerobios es la generaciomgée Yla estabilizacion de los lodos o lodos.
Para lograr este proposito, se utiliza el conoaitoiey entendimiento que se tiene sobre la
digestion anaerobia. Las condiciones de crecimieritderacciones microbiologicas descritas
en la seccién 2.1 demuestran la fragilidad deésiasty su capacidad de utilizar varios meca-
nismos para digerir los desechos. Por lo tant@oetrol de las condiciones ambientales es
primordial para el funcionamiento y optimizacionefte sistema. Para cumplir con este con-
trol, Droste (6) y Metclaf & Eddy (12) detallan Isgjuientes pardmetros de control: tempera-
tura, pH, mezclado, control de amoniaco y sulfureguerimientos nutricionales y tiempo de

retencion hidraulico.

2.4.1. Temperatura

La temperatura es uno de los principales paramd&asperacion y de optimizacion. Esto se

debe principalmente a que mientras la temperaturgeata, generalmente la tasa de la reac-
cion también aumenta. Dicho en otras palabras, yomamperatura, mayor generacion de

biogas y mayor capacidad de estabilizacion de loflgzesar de que en los sistemas bioldgi-

cos, la velocidad de incremento de la tasa de i@aco es tan marcada como en el caso de
reacciones quimicas, la diferencia en la genera#ohiogas a diferentes temperaturas es sig-
nificativa. Como regla general, se puede decirlgagasas de generaciéon de metano practi-
camente se duplican por cada 10 °C de incremeritotemperatura de operacion (6) (12).

Se manejan dos rangos optimos de operacion em&aon de metano: 1) rango mesofilico
(de 30 a 40 °C), y 2) rango termofilico (de 50 260 Sin embargo, estos dos rangos no son
los Unicos en los que se genera metano. Se hagodmetano a temperaturas tan bajas co-

mo los 10 °C (rango sicrofilico), pero las tasageleeracion a esta temperatura son muy ba-
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jas. Para obtener tasas razonables de generacit@bsanantener la temperatura sobre los 20
°C. La operacion en el rango termofilico no es leian la practica generalmente debido al
alto requerimiento energético para el calentamielgosistema. Por otro lado, las tasas de
alimentacion deben disminuir conforme baja la terajpea para poder mantener el mismo
nivel de tratamiento. Finalmente, es mas importamé@tener una temperatura estable para

alcanzar una operacion estable que cualquier teanyparespecifica (6).
2.4.2. pH

El pH es el parametro de control mas importantaaifo de pH éptimo para toda bacteria
metanogénica se encuentra entre 6 y 8 (23). Simeyopel pH 6ptimo para el grupo como un
todo es cercano a 7.0. ya que es el pH ideal pagaigo metanogénico. Debido a las bajas
tasas de crecimiento de los metandgenos, se requierel proceso se corra en las condicio-
nes mas favorables para ellos. Toerin (4), Dra®tey Metcalf & Eddy (12) reportan que el
pH requerido en sistemas anaerdbicos para buemgese y estabilidad esta en el rango de
6.5 a 7.5, aunque se han observado operacionédesstaera de este rango. De igual forma,
el sistema debe contener una buena capacidad guaattira para acomodar la produccién de
acidos volatiles y dioxido de carbono que se de@dha la presion de operacion. Es importante
mantener un exceso en la alcalinidad y la habildiadontrolar el pH para responder ante la
acumulacion del exceso de acidos volétiles (6).

Los procesos anaerbdbicos pueden operar en un anmapignm de concentraciones de acidos
volatiles (desde menos de 100 mg/l hasta mas d& ragd) si se tiene un manejo propicio del
pH. Un pH constante brinda estabilidad al proceso,lo que un control automatico del mis-
mo es generalmente mas econdmico porque se consuers quimicos (6). Los requeri-

mientos de alcalinidad varian con el desecho,mseste operacion y tipo de proceso (12).

Las tres fuentes principales de alcalinidad socagbonato de calcio (lime), bicarbonato de
sodio y el carbonato de sodio. El hidroxido de spdue se utiliza comunmente en las opera-
ciones de pelado de frutas y vegetales, es tamin@riuente importante de alcalinidad. Otras

fuentes que producen alcalinidad son jabones g staies de acidos orgénicos (6) (12).
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2.4.3. Mezclado

Inicialmente, los digestores anaerobicos de un samhgue pueden haber sido mezclados
mecanicamente o con algun otro método de agitablonfue hasta los afios 40 cuando fue
reconocida la importancia del mezclado para el ragj@nto de los procesos anaerdbicos
(23). De hecho, la separacion de la digestion des girocesos como los tanques sépticos y la
aplicacion de mezclado fueron los primeros graraesices en el tratamiento anaerdbico
(12).

El mezclado es un factor importante en el conteblpdH y para mantener condiciones ambien-
tales uniformes. Sin un mezclado adecuado, se pudkarrollar microambientes no favora-
bles. El mezclado distribuye los agentes amortigtesla través del reactor y previene que
productos intermedios se acumulen en grandes cwoacemes que pueden ser inhibitorias

para los metandgenos (6).

2.4.4. Control de amoniaco y sulfuros

El amoniaco libre (Nk) puede inhibir el metabolismo anaerdbico cuanda peesente en
altas concentraciones. Los microorganismos anaegtiieden llegar a aclimatarse a altas
concentraciones de amoniaco, pero grandes fluchexipueden matar el proceso. El amon-
iaco libre, el cual es mucho mas toxico que elaidnio, prevalece mas en pH alto. La com-
binacion de pH elevado y la alta concentracion He, ontribuyen a la falla del proceso. Esta
situacion puede ser controlada adicionando acidtcacpara controlar el pH vy, por lo tanto,
mover el equilibrio NBH-NH,4 hacia el amoniaco (N (6). El equilibrio amonio — amoniaco

en relacion al pH se muestra en la Fig 2.8.
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Relative Concentration

Fig 2.8.Concentracién relativa de amonio y amoniaco vepsli4).

Aquellos desechos con alto contenido de proteimadupen cantidades significativas de
amoniaco, lo cual incrementa la alcalinidad. Fretareente, es deseable reciclar el efluente
de un reactor que recibe desecho proteico par@adicalcalinidad a la alimentacién. No obs-
tante, el contenido proteico de muchos deseches ho suficientemente alto para causar pro-
blemas de toxicidad con amoniaco. Sin embargocteseque contengan sangre pueden pro-
ducir suficiente bicarbonato de amoniaco para elevpH mas alla del rango 6ptimo sin la
adicién de acido (6). En estos casos, se debeotanka concentracion de amonio y amoniaco
dentro del reactor, para lo cual la adicion de @eidético no es suficiente, pues solo controla
el equilibrio entre estas dos especies y no suesdracion. Existen dos métodos de control: la
oxigenacion y la adicion de carbonato de calcidQGs. Tanto la adicién de oxigeno como la
adicién de alcalinidad promueven un proceso biggionocido como nitrificacién, el cual
consiste en la transformacién de amonio en nitfatoeste proceso de transformacion inter-
vienen bacterias nitrificadoras, produciendo nitrétidrogenuro y agua en el caso de la oxi-
genacion y, nitrato, dioxido de carbono y agualesaso de la adicidon de alcalinidad. Las re-
acciones que describen los procesos de nitrifioapar adicion de oxigeno y adicién de Ca-
COs; se describen en la Eqn 2.5 y la Egn 2.6, resfauntnte (12).
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Bacterias
Nitrificadoras
é

NHI + 20, NO3 + 2H* + 2H,0 Eqn 2.5

Bacterias
Nitrificadoras
é

NH} + 2HCO3 + 20, NO3 + 2C0, + 3H,0 Eqn 2.6

El sulfato es otro de los nutrientes que se adicalrsistema en la alimentacion y que puede
ser utilizado por las bacterias como un aceptaleetrones bajo condiciones anaerdbicas. La
reduccion de sulfato dentro de un biorreactor pueder varias consecuencias negativas, co-
mo (25):

a) Los reductores de sulfato compiten con lo metandggror nutrientes, lo que resulta en
una reduccion en la produccion de metano;

b) EIl sulfato se reduce a sulfuro, y este ultimo ésbitorio para el crecimiento de varios
tipos de bacterias anaerobias;

c) El sulfuro de hidrogeno (}$) en forma gaseosa es tdxico porque su molécutsanguede
atravesar las membranas celulares. Ademas, essmrpgenera malos olores por lo que

debe ser removido del biogas.

Como se evidencia en la Tabla 2.2, existen reaesisulfato reductoras energéticamente mas
favorables que las reacciones metanogénicas, doresale energia libre de Gibbs, para reac-
ciones que utilizan acetato, de -47.6 y -31.0 kll/negpectivamente. Esto quiere decir, que si
existen altas concentraciones de sulfatos, elnséstea a tender a un equilibrio favorable a la
formacion de sulfuros, en lugar de metano. Comaied en el literal ¢, los sulfuros son

toxicos para las bacterias metanogénicas, lo guefisea una segunda condicién negativa en

la generacion de metano (6).
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Tabla 2.2.Reacciones acetogénicas, metanogénicas y sulfidotogas involucradas en la degradacion de mate-
rial organica en biorreactores (26).

Tipo de reaccion Reacciones de Equilibrio AG (kJ/mip
Propionato+ 3H,O —  Acetator HCO; + H' + 3H, +76.1
Reacciones
o Butirato + 2H,0 > 2Acetate- H" + 2H, +48.3
Sintropicas
Lactato + 2H,0 Acetate- HCOy + H™ + 2H, - 4.2
Acetogénicas >
Etanol + HO — 5 Acetate H + 2H, + 9.6
Reacciones 4H, + HCOy + H' ChH+ 3H,0 -33.9
Metanogénicas Acetato + H,0O — » CHtHCOs -31.0
2- +
4H, + SO +H HS+ 4H,0 38.1
Acetato + SQ© —» 2HCQ+ 4H,0 -47.6
Reacciones Propionato+ 3/4SQ=— Acetato+ HCOy + 3/4HS + 1/4H -37.7
Sulfato Reductoras Butirato + %.SQ” — 2Acetato + ¥ HS + Y4H' -27.8
Lactato + ¥.SQ” —» Acetator HCO; + ¥%HS + ¥H' -80.0
Etanol + %SG Acetate ¥ HS + Y%H' + H,0 - 66.4

2.4.5. Requerimientos nutricionales

La baja tasa de crecimiento de los anaerobios paaleterminada cantidad de substrato re-
sulta en requerimientos nutricionales mas bajospepatos con los aerobios. La composicion
normal de microorganismos (tanto aerobios comoraba®s) es usualmente asumida como
CsH/NO; (26). En esta formula no se indica el conteniddédéoro en los microorganismos,

pero se ha demostrado que es mas o menos un deircontenido de nitrdgeno en masa (12).
La cantidad de lodo o sdlidos suspendidos volafW&S) generados depende de las condicio-
nes de operacion del proceso y estan relacionaaaa concentracion del desecho alimenta-
do, medido en términos de DQO (asumiendo que tlmdostros requerimientos de crecimien-

to estdn en exceso). Un proceso tipico de loddgadcts, tiene un requerimiento de nutrientes

con la siguiente relacion masica: 100:5:1 DQO:Niénfle DQO representa al carbén). Los
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sistemas anaerobicos producen un 20% o menos ds tpak los procesos aerébicos para el
mismo tipo de substrato y los requerimientos deMNsg reducen proporcionalmente (6) (12).

Para una digestion anaerobica exitosa existen am#zdad de elementos traza requeridos co-
mo flGor, cinc, cobre, silicio, etc. Por ejemple, ls|a demostrado que el niquel y cobalto pro-
mueven la metanogénesis (27). En un desecho tipstas substancias normalmente estan

presentes en exceso.

2.4.6. Tiempo de retencion hidraulico y reduccion de la aga organica

En los procesos anaerdbicos es importante revisangcer dos procesos limitantes debido a
sus tasas de generaci@jia tasa de hidrolisis, ly) la tasa de degradacion de substrato para la
fermentacion y metanogénesis. La hidrdlisis dei@ales coloidales y solidas no afecta la ope-
racion ni la estabilidad del proceso, pero afeatadntidad total de solidos convertidos. Por
ejemplo, en el proceso de digestidon anaerdbicadi@s|municipales, es necesario un tiempo
de retencion mayor a 30 dias necesario para cansaglegradacion total de sélidos. Debido
a esto, la cinética de utilizacion del substratiutde es de gran interés para desarrollar un

proceso anaerobico estable (12).

Debido al pequefio cambio de energia libre pareelsciones anaerobicas, los coeficientes de
crecimiento son considerablemente menores gque@usspondientes valores para la oxida-
cion aerébica. Dos coeficiente son importantesoaiparar la tasa de crecimiento entre estas
dos fases: el coeficiente de sintesis celular (¥) goeficiente de decaimiento enddgeky). (
Estos coeficientes se calculan a partir de la i@taentre biomasa producida y biomasa muer-
ta, respectivamente y la cantidad de sustrat@zatib como se muestra en la ecuaciones 2.5y
2.6. Por ejemplo, en la fermentacién se tiene we¥.10 g VSS/g VSS ks de 0.04 g VSS/g
VSS*d, mientras que en la metanogénesis se tiede §.40 g VSS/g VSS y U@ de 0.02 g
VSS/g VSS*d. Lo que quiere decir que en la fermaatase estd generando mas células por
alimento que en la metanogénesis y que la muerestds también ocurre mas rapido, por lo
que el sistema se renueva con mas frecuenciataldoesa se mantiene mas joven y activo
(28).
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BP

Y = I Egn: 2.5.
donde:
Y = coeficiente de sintesis celular [0 VSS/g DQO]
BP = biomasa producida [0 VSS]
SU = substrato utilizado [g DQO]
kd = 22 Eqn: 2.6.
SU+T
donde:

kq = coeficiente de decaimiento celular [0 VSS /95 d]
BM = biomasa muerta (células muertas) [g VSS]
SU = substrato utilizado [0 VSS]

T = tiempo [dias]

El proceso es mas estable cuando la concentra@daciios grasos volatiles (VOC) se
aproxima a su nivel minimo, lo cual puede ser tan@mmo una indicacion de que existe po-
blacibn metanogénica suficiente y tiempo disponshificiente para minimizar las concentra-
ciones de hidrogeno y VOC. El paso limitante esdaversion de VOC’s por las bacterias
metanogénicas y no la fermentacién de substratoblee por parte de las bacterias fermenta-
tivas. Entonces, la cinética de crecimiento metéanimgs es la de mayor interés en el disefio
de procesos anaerobicos. Los reactores para teatBmanaerdbico convencional son selec-
cionados en base a la cinética y las metas dehtrahto, esto quiere decir que se el tiempo de
retencién hidraulico depende de la tasa de crenimide las bacterias metanogénicas y el
nivel de degradacion de lodos que se desee obteénegste tipo de reactores, el tiempo de
retencion hidraulico (TRH) es equivalente al tiengigoretencion de sdlidos (TRS); este es el
principal pardmetro de dimensionamiento para estastores. Cabe indicar que la tasa de
crecimiento de la metandgenas es dependientetdmfzeratura, asi para temperaturas de 20 a
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35°C, el tiempo minimo de retencidén en un reactoa pratamiento anaerdbico convencional

varia entre 7.8 y 3.2 dias, respectivamente saggdndiere (29). Entonces los valores de dise-
flo de un reactor para tratamiento anaerébico camveal estarian entre 40 y 15 dias respec-
tivamente, con un factor de seguridad de 5. Festdeeseguridad de disefio superiores a 5 se

han utilizado para proveer un proceso mas estab)e (

2.5.Potencial de generacion de metano (biogas)

El potencial de generacién de metano de un desestdorelacionado a la concentracion de
organicos (demanda quimica de oxigeno o DQO) gn&éla eficiencia del tratamiento. La
demanda bioquimica de oxigeno (DH@ambién es un parametro utilizado para medir la
fuerza del desecho, en otras palabras, son métmddisicos que permiten determinar cuanti-
tativamente la capacidad que tiene un desecholaabrgradado por bacterias. Es importante
indicar que un valor de DBpuede ser convertido conservativamente a un d@dpQO al
multiplicar el DBQ por un factor de 1.5. Finalmente, se debe indigse el valor tedrico
méximo de generacién de metano es 0.3%#,/kg DQO removido, donde DQO removido

se refiere a la diferencia de entre la DQO deitaaitacién y la DQO de lodo estabilizado

(6).

El potencial maximo de generacion de metano noide en proceso de tratamiento de dese-
chos por razones como la toxicidad y la naturatefractaria de ciertos organicos. En 1979 un
procedimiento nombrado prueba de potencial biogqudnde metano (BMP), anélogo a la
prueba de DBO, fue definido como medio para deteamel potencial de metano de un dese-
cho (ver ANEXO 1) (31).

La composicion normal de biogas de un proceso ahmer fluctia entre el 60 y el 70% de
metano y un 30 al 40% de dioxido de carbono. Pexgieéntidades de hidroégeno y trazas de
sulfuro de hidrégeno (#$), amoniaco, vapor de agua y otros gases tamsién presentes. El
contenido de energia esta asociado completamentelcoetano, el cual tiene un contenido
energético tedrico de 37 MJ994 BTU/f). La presencia de diéxido de carbono reduce el
contenido energético del biogas al rango de 22 M2& (591 — 698 BTU/fY) (6).
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Debido a su naturaleza corrosiva, eSHes un componente indeseable del biogas. Puede ser
removido al hacer pasar el gas por un filtro desidéddor. De igual forma el vapor de agua en

el biogas también presenta problemas. El gas daedshdigestor es saturado con vapor de
agua que puede condensarse en las tuberias, cauapodamiento. El agua puede ser remo-
vida utilizando trampas condensadoras que debaireeadas periodicamente (6).

El procedimiento BMP indica el maximo potencial gteduccion de metano de un desecho.
La tasa de produccion de metano esta relacionadeldtujo de alimentacion y la remocién
de substrato mostrada en la siguiente ecuacion (6):

Qcu, = QS0 — Sre)V = QEMSy, Eqn 2.7
donde
Qcha= cantidad de metano por unidad de tiempo 3dm
Q =flujo de alimentacion [FYd]
Sro: =alimentacion total de DQO (suspendido + soluble) [kg/m?]
Sre =efluente total de DQO (suspendido + soluble) Iy
V = volumen de metano producido por unidad de DQQpyeaha [m? CHa/kg]

E =factor de eficiencia (adimensional, entre 0 y 1)

Las pérdidas ocasionadas por las condiciones daa@e reales en un proceso de tratamiento
disminuiran la tasa de generacion de metano det t@brico o de la produccion de BMP. Un
valor conservador para metano es 0.2kghDQO removido, donde DQO removido es igual
a la diferencia entre la DQO de la alimentacion msda DQO del biol. Valores observados de
la tasa de generacién de metano varian en latliterantre 0.10 a 0.35%kg DQO removido.
Parte de la desviacion entre estos valores resotta otras cosas por fugas de gas o por la
conversion de ciertas substancias a compuestosays@n oxidados bajo las condiciones de la
prueba de DQO. Algo del DQO removido es convertiddiomasa. El balance de DQO debe
comparar la alimentacién total de DQO contra elDiQtal, tanto soluble como suspendido,
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acumulandose en el reactor y el que sale del ppo& ssolamente se considera el DQO solu-
ble del efluente y la acumulacion neta en el reagtdgnorada, los valores calculados de me-
tano definitivamente seran inferiores al maximaitad En algunos procesos es dificil moni-

torear la acumulacion de solidos (TSS) en el reaibre todo en periodos cortos de tiempo

de unos pocos meses (6) (12).

El factor de eficiencia esta relacionado con leieficia total del sistema (en términos de DQO
removido del proceso) y de la concentracion de comaptes organicos no biodegradables en
la alimentacién. Este esta tipicamente en el ralegd.6 — 0.9. El DQO de la alimentacion de
componentes como semillas y pieles es practicanmentemovible. En general, componentes
solubles en la alimentacion son removibles y coreptes sélidos son removidos a un nivel
intermedio. Son necesarios estudios de tratabikstathboratorio para determinar el factor de

eficiencia (E) de diferentes substratos (6).

Existe un limite inferior practico de 1000 mg DQ@4 concentracion en la alimentacion para
obtener tratamientos anaerdbicos exitosos, aurlguaas estudios han tratado concentracio-
nes mas bajas de DQO (32). Para reactores quéetmadya bajas concentraciones se debe in-
cluir un nuevo parametro de operacion: control alela de solidos. Este control consiste en
evitar la salida de material solido del reactoridela la baja cantidad de sintesis de los anae-
robios y pérdida de biomasa. Si esto llega a aglws anaerobios no tienen suficiente alimen-
to y el sistema se muere. A medida que la conagatralel substrato incrementa, las cargas
del reactor pueden aumentar dentro de ciertoseénmitientras se mantenga el tiempo de resi-
dencia hidraulico necesario (HRT). En un tratantietaerdbico esto significa mayor produc-

cion de metano por unidad de volumen de reactar ypidad de tiempo.

2.6.Potencial de reutilizacion de los lodos como fartiinte organico

El efluente del biodigestor puede ser utilizado cabono organico, puesto que la digestion
anaerdbica, comparada con la digestion aerdbismicliye las pérdidas de nitrogeno del 18
al 1 % y de carbono del 33 al 7% (33). Sin embdayceutilizacion de agua y lodos de trata-
miento no esta limitada a la agricultura, EPA (B&)desarrollado las siguientes categorias de
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reutilizacion: Reutilizacion urbana, irrigacidon deeas con acceso restringido, reutilizacion
agricola para cultivo de cereales o para cultiiesndos a los cereales, reservorio recreacio-
nal, reservorio paisajistico, usos en construcai@umtjlizacion industrial, recarga de agua sub-

terrdnea y reutilizacion indirecta de agua potable

La aplicacion de lodos de procesos anaerébicoeead agricolas, como método de reutiliza-
cion de estos lodos, esta sujeta a dos condicfnespales. La primera, es que debe cumplir
con los requerimientos necesarios de nitrogenoe de raiz de la planta. La segunda, es que
debe tener una cantidad limitada de agentes paiég€on respecto a estas condiciones, se
tiene como referencia la legislacion americanaukd establece dos parametros principales de
calidad: la concentracion de metales pesados grieentracion de contaminantes para la pri-
mera condicion, y se establecen dos niveles ddachlion respecto a la densidad de patdge-
nos: Clase A y Clase B. Ademas, se establecenadwsaamientos para disminuir la atraccion
de vectores como roedores, insectos y pajarogsoeepamiento de los lodos o la implementa-
cion de barreras fisicas. Estas actividades sooriantes ya que la reduccion de atraccion de

vectores disminuye el potencial de dispersion dersredades infecciosas (34).

Los lodos clase A deben cumplir criterios espea#fipara garantizar su seguridad al ser utili-
zados por el publico general. Los lodos clase Betiemenos requerimientos de tratamiento y
tipicamente son utilizados para aplicacion agrianldispuestos en rellenos sanitarios. Los
requerimientos patdégenos para los lodos clase r@ri€omo limite un méaximo de 2.0X10
UFC/g TS, donde UFC son las unidades formadorasldaias (E. coli) y TS son los sélidos
totales presentes en el lodo a disponer. Estosneards no deberian ser dificiles de cumplir
para un reactor anaerobico, ya que este procesagesido como una alternativa de reduccion
de patdgenos ante otros procesos fisico — quimacddgerencia de las exigencias para lodos
clase A que tienen exigencias para reutilizacion@agua potable (p.e. su limite maximo de
patdgenos es 50 UFC/g TS) (35).
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3. Metodologia

Para la implementacién de un tratamiento anaeratecdesechos organicos se realizaron va-
rios procesos de operacion y un seguimiento ac@lie las cargas organicas en varios puntos
del proceso. La operacion de un biodigestor segdeddir en tres fases: 1) fase de arranque,
2) fase de estabilizacion, y 3) fase de optimizacl@ operacion y control de estas fases se
llevé a cabo en un reactor de laboratorio que psstema de control automatico para cada
parametro. Ademas, se estudio la habilidad quenieliferentes tipos de sustratos para con-
trolar la variacion de pH dentro del reactor. Estaealizo en tres reactores semicontinuos sin
control automatico. Para los dos estudios se eralizanalisis de demanda quimica de oxige-
no y nitrégeno total en varios puntos del proceso@se muestra expuesto en el diagrama de

flujo del proceso en la Fig 3.1 y en la Tabla 3.1.

3.1.Proceso de digestion anaerobia

En el diagrama de la Fig 3.1 se resume los proapse®curren alrededor de la biodigestion
de desechos organicos disueltos en agua. Parangdines biodigestor se debe mezclar el es-
tiércol, con los desechos organicos y diluir estzata en agua. Para mantener una alimenta-
cion controlada se debe pesar el estiércol y legad®s organicos y diluir esta masa en un
volumen especifico de agua. Debido a problemasatipes y necesidades microbioldgicas se
debe reducir el tamafio de los desechos organicosrdahdos. Para lograr el tamafio adecuado
se llego al siguiente flujo de procesos: una vebidos los desechos se trituran con un corta-
dor de cuchillas, tanto el procesado liquido coimgbido se almacena en un congelador por
lo menos 24 horas. Esta masa congelada se raspdgranna segunda reduccion de tamarfio a
las particulas. Este polvo frio se pesa y es (&iba que se mezcla con el estiércol y se diluye
en agua. Antes de alimentar esta mezcla se saceai¢br un volumen de biol equivalente al
volumen de mezcla a ser alimentada, éste se ala@ega su posterior tratamiento o disposi-
cion final. Finalmente, se extrae el biogas pgodete superior a un proceso de quemado, del

cual se puede extraer energia y que tiene comatie§eal didéxido de carbono.
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Fig 3.1Diagrama de procesos de digestor anaerobio delieseoganicos
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Tabla 3.1.Procesos descritos en el diagrama de procesogestal anaerobio de desechos orgénicos

PROCESO ABREVIACION

Triturado T1
Congelado C1l
Raspado R1
Pesado del raspado P1
Pesado del estiércol P2
Medicion de volumen de agua MV1
Mezclado M1
Biorreactor AUTO7
Quemado Q1
Acumulacién de biol AC1
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3.2.Determinacion de DQO total en las muestras

La demanda quimica de oxigeno DQO, se determin@p®meétodos diferentes: el método
analitico y el método colorimétrico. EI método amad utilizado es el de reflujo abierto, el
cual es el método estandar para aguas. Este mpawdute medir concentraciones bajas de
oxigeno, por lo que fue necesario diluir las maesffactor de 1:5 a 1:10) de los desechos, de
la mezclas a alimentar y de los bioles. Se colo@aril de muestra diluida en un balon (250
ml) para manta de calentamiento. Se afora con dgstlada hasta 10 ml, luego se coloca 5
ml de dicromato de potasio 0.04167 Molap@O;) y 15 ml de acido sulfarico al 98%. Se
coloca el balén en una manta precalentada y sectapan tubo de intercambio de calor. Se
deja digerir durante dos horas a 100 °C y se aphgquipo. Aproximadamente, unos 15 mi-
nutos después (una vez enfriadas las muestrasja@e@n un matraz y se afora a 300 ml con
agua destilada. Debido a la presencia de acidoukstra se calienta y es necesario dejar en-
friar durante media hora. A continuacion se colbgmtas de indicador ferroina y se titula con
FAS 0.25 Molar (sulfato de amonio-hierro 1ll). Lardanda quimica de oxigeno de la muestra

se determina por medio de la siguiente formula: (36)

DQo (

mg 02) _ (A-B)*M*8000 Eqn 31
L 14

donde:

DQO = concentracion de la demanda quimica de ogigemg G/1]

A = Volumen de FAS utilizado por el blanco [ml]
B = Volumen de FAS utilizado por la muestra [ml]
M = Molaridad del FAS [mol/l]
V = volumen de muestra [mi]

8000 = Peso miliequivalente del oxigeno * 1000 ml/I

En el método colorimétrico se utilizé un digestoh®H DRB200 y un colorimetro HACH
DR890. Para este método se utiliza 0.5 ml de maugsir5 ml de agua destilada, los cuales se
colocan en un vial HR+ (marca HACH). Este vial stoca en el digestor durante dos horas a

150 °C. Una vez digerido, se deja el vial en eédigr unos 20 minutos hasta que la tempera-
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tura descienda a 120 °C. Cuando llega a esta tatop&r se saca el vial, se agita durante 10
segundos y se deja enfriar el vial a temperatuttaiente. Una vez frio, se coloca el vial en el
colorimetro y da la lectura de demanda quimicaxdgenmo. Este valor se multiplica por 4

porque éste es el valor de la dilucién (37).

Se midié el DQO como método de control de la alitm&dn de los reactores, pues este valor
se relaciona con el contenido de carbono total (TAXO = 0.90) (12). Al conocer la canti-
dad de carbono de la muestra se puede determigantamlad (masa o volumen) que se ali-
menta de cada desecho al reactor durante lasritdsréases (descritas més adelante). Es im-
portante también, conocer la cantidad de carboasepte en la muestra que sale del reactor
después de un determinado tiempo de residenciautics (HRT). Con estos dos valores de
entrada y la cantidad de metano y, G€yistrados a la salida del gas, se puede realizas-

pectivo balance de materia de carbono en el reactor

3.3.Determinacioén del Nitrégeno total en las muestras

El Nitrégeno total se determin6 Unicamente por étado colorimétrico. Se coloca un sobre
de NT reactivo de persulfato en un vial High Ramgtal N, se adiciona 1.0 ml de agua desti-
lada y se agita durante 30 s. Luego se coloca Ddemmuestra diluida (dilucién 1:20 en agua
destilada) y se agita durante 15 s. Se colocaakkwi el digestor a 105 °C durante 30 minutos.
Terminada la digestién, se saca la muestra y se efdjiar a temperatura ambiente. En la
muestra fria se coloca un sobre de reactivo NTeAagita 15 s y se espera 2 minutos a que
reaccione. A continuacién, se coloca un sobre detiv® NT-B, se agita 15 s y se espera 3
minutos a que reaccione. Luego se toma 2 ml devedtg se coloca en el vial NT Acid Solu-
tion, se agita 10 veces y se espera 5 minutos qureada reaccion. Finalmente se coloca en el
colorimetro y da la lectura de nitrdgeno presentaenuestra. Este valor se multiplica por 20
porgue éste el valor de la dilucién (38).

Se determino la presencia de nitrogeno total emlasstras para comparar los datos de carbo-
no total y poder determinar un factor de carbonal teobre nitrégeno total (C/N) que sirve
como indicador de la “salud” del reactor en ese emm La bibliografia recomienda un valor
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optimo de 20 para la relacion C/N basado en logagagientos nutricionales y energéticos de
los microorganismos presentes en el reactor pgrariéa conversion de los desechos hasta la

fase metanogénica (13).

3.4.Analisis de muestras

Se realizaron pruebas analiticas para los lododuprdos. Pruebas de DQO se realizaron a
muestras extraidas cada 20 dias para mantenecand el comportamiento del reactor. Para
todas las muestras extraidas se determind su odotde solidos totales y sélidos totales vola-
tiles. Para determinar el contenido de sélidoddstae evaporé las muestras a 105 °C durante
24 horas y para determinar el contenido de sélidtzdes volatiles se calcind las muestras a
550 °C durante 24 horas (31).

El gas generado se recolectd en un sistema de gasusicantes entre dos matraces kitasato
(1.0 | cada uno) y una probeta de 2.0 I. Se ll@sdnhatraces kitasato con una solucion 0.5
Molar de acido sulfarico (para evitar la disolucide CQ en el agua). La entrada de los ma-

traces kitasato se conect6 a la salida de gasdelor y la salida de los matraces kitasato se
conecto a la probeta. El gas desplaza el fluiddrdete los matraces hacia la probeta, la cual
permite medir la cantidad (volumen) de gas genet@dalrené el gas a través de una mangue-
ra independiente mediante jeringas de 60 ml. Liasg@s son necesarias porque aplican suc-
cion al sistema (el cual se mantiene a presion sférioa) y al mismo tiempo sirven como

medio contenedor para el andlisis de quemado deuastras.

3.5.Disefio y construccion de reactores escala laborator

En este experimento se contd con un reactor comat@utomatico (Cole Parmer Fermenta-
tion Systems KH-29207-00 110VAC) de 3 litros (38),cual se muestra en la Fig 3.2.
Ademas, se construyeron 5 reactores de botelléh&lktros, sin control automatico ni agita-
cion forzada. Tanto el reactor automatico comadastores de botellon estan basados y ope-
rados con los criterios expuestos en la seccioi.ZBrrespondiente a un tratamiento anaero-

bico convencional. En el disefio de los reactordsodellon se considero las siguientes premi-
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sas: que sean baratos, que utilicen materialedaledisponibilidad en el mercado local, que

sean completamente herméticos a un minimo de 1% gps¢ permitan un intercambio de ali-

mento/biol semi-continuo (una vez por dia). Enésnse llegd al disefio que se referencia en
la Fig 3.3: un tubo de PVC 4” (10.16 cm) de diamed2 cm de alto, con dos tapas de PVC de
4” (10.16 cm) de diametro, una en la parte infeyiatra en la parte superior del tubo. En la
tapa superior se realizaron dos agujeros: un agudier3/8” (0.48 cm) y un agujero de 1/2"

(2.27 cm). En el primer agujero se atravesé un@em hierro perforado que contiene una
manguera de polietileno de 40 cm de largo (20 @ada lado). En el otro agujero se coloco
una tuberia de polietileno 1/2” (1.27 cm) de diaméiterno. A esta tuberia se le adapté una T
de polietileno, a la cual se coloc6 un manometr8@lpsi y una valvula de bola para gas. A la
manguera de polietileno, en su extremo externoedator se colocd una valvula de bola para
fluidos de 1/4" (0.63 cm). En la Fig 3.4 se puelbservar la disposicion final de los reactores

una vez armados y en funcionamiento.

Fig 3.2Reactor Automatico 3.0 | (Cole-Parmer)
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Fig 3.3 Disefio de reactores de botellén 2.6 |

Fig 3.4 Reactores de botell6n 2.6 | en funcionamiento
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3.6.Fases de Operacion de los biodigestores

La operacion de los reactores se dividid en 4 stgpa coinciden con las etapas operativas y
que facilitan el analisis de los resultados y ehportamiento de los reactores bajo las diferen-
tes condiciones operativas que debe atravesasteh® dentro de un reactor anaerébico. Las
fases operativas en las que se dividi6 la biodi@eston las siguientes: llenado de los reacto-
res, arranque de los reactores, estabilizaciésleelactores y optimizacion de los reactores.

Cada una de estas fases se explica y justificatncacion.

3.6.1. Llenado de los reactores

Llenado reactor automéatico

Este reactor se llend a la mitad de su volumen ¢bta I) con una mezcla de estiércol de ga-
nado vacuno, desechos organicos triturados y dgu@roporcion es la siguiente: 250 g de
estiércol, 250 g (30%) de desecho organico, 108 ipd@tulo y 900 ml de agua. En este caso,
el llenado del reactor también involucra el propgdnto de arranque de los equipos auto-
maticos que éste posee. Una vez sellado el reacdehaber comprobado su hermeticidad en
pruebas hidrostaticas, se calibra el sensor de pel g conecta a una bomba que regula el
paso de una solucion de hidréxido de sodio (NaOMNolar. Luego se arranca el motor de
agitacion y se la hace girar a la velocidad des€2@a RPM). Se activa el sensor de tempera-
tura y se conecta el intercambiador de calor. Esidelo de reactor no incluye un intercam-
biador de calor, por lo que se coloco un calentatimtrico y una olla con agua en la base del
reactor. Este calentador se conect6 a un contnoklgomatico tipo de ON/OFF; el medio de
calentamiento es agua caliente. Para medir la geider de biogas se utiliza un método de
desplazamiento de agua, que incluye un matrazakstade un litro lleno de agua conectado
con mangueras a la salida de gas del reactor ptlada de una probeta que permite medir el
volumen de agua desplazada diariamente. Es imperiagicar que este método de medicion
permite mantener el reactor a presion atmosféncgue esto signifique la presencia de fugas
de gas ya que el agua contiene 10 ml de acidorguafdisuelto en cada litro de agua, lo cual
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impide la disolucion de C{en agua. En la figura 3.1 se puede observar posision de los

diferentes dispositivos en el equipo.

Llenado reactores de botellon

Una vez sellados los reactores, se debe realip@bas hidrostaticas para comprobar que el
reactor no presente fugas. Para esta prueba Berldde agua utilizando la presién de la red
de agua publica. Una vez probada la hermeticidadcedetor, se llena el mismo hasta un 80%
de su volumen total (2.0 I) con un mezcla, desedngénicos, indculo, estiércoles de vaca,
codorniz o gallina, y agua. La proporcion de llamad la siguiente: 200 g de estiércol de vaca,
200 ml de in6culo, 200 g de desechos organicos, &@ estiércol (vaca, codorniz, gallina) y

1320 ml de agua. En el caso del primer reactorandal se cambié los 80 g de estiércol por
200 g de estiércol de vaca (ya que el estiércdiema 1/3 de DQO por unidad de peso) y se

adicion6 unicamente 1200 ml de agua en lugar d&386 ml de los otros reactores.

3.6.2. Arranque de los reactores

El arranque de los reactores corresponde a un tiela@spera de diez dias, en el cual se con-
sume todo el oxigeno presente en el reactor ydadiciones del mismo pasan a ser comple-
tamente anaerdbicas. Durante este tiempo no serdghna los reactores, pero si es necesario
mantener un monitoreo de las condiciones del reaespecialmente del pH de la muestra ya
gue este debe mantenerse por encima de 6. Enedeaseactor de 3.0 |, se monitorea de
manera automatica. Cuando el sensor de pH indicavehde 6.05 se activa la bomba de suc-
cion y se adiciona NaOH 1 Molar al reactor hasta gusensor indique un nivel superior a
6.10. En el caso de los reactores de botellén @lé &1 monitoreo es manual y con una fre-
cuencia de dos veces por semana. Sin embargo,aticsena solucion amortiguadora porque
se desea analizar la capacidad amortiguadora déifewentes sistemas bajo las mismas con-

diciones de operacion.
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3.6.3. Estabilizacion de los reactores

La estabilizacion del proceso consiste en dosifecatimentacion del reactor, de tal forma que
los organismos predominantes dentro del mismo sestanogénicos. Esto es critico ya que
conviven en el mismo medio otro tipo de microorgams, como ya se explicd en la seccion
2.1.1. Esto significa, que si no se dosifica anahto de forma adecuada el reactor deja de

estar en su fase metandgena y pasa a una fasgeae#y la cual no produce biogas.

Estabilizacion reactor automatico

La alimentacién se midié y controlé en base al pegolumen de las muestras, sin embargo la
carga diaria de alimento se determind en base & Rl de la muestra alimentada, por vo-
lumen de reactor por dia. En este reactor, serdetérel DQO total alimentado al sumar el
DQO del desecho organico mas el DQO que aportstiéreol y dividir este valor para el vo-
lumen total del reactor. Como esto se realizé tdoeslias, entonces se le dividié para un dia

también. De esta forma:

DQO + DQO
QO0r,po+ DQ T,Est) «R

Carga Diaria = ( =

Egn 3.2

donde:
Carga diaria = Cantidad de alimento por volumenedetor por tiempo [mg DQO/td]

DQOr, po= DQO desecho organicos * masa desechos organicos [mg DQO]

DQOr, est= DQO estiércol * masa estiércol [mg DQOQO]
V = Volumen total del reactor fin

t = Tiempo [d]

R = Factor de transformacién de mg/l a k§j/m [1/1000]

Estabilizacion reactores de botellon

En estos reactores Unicamente se estabilizé eépoomo se optimizd) porque el propdsito de
este experimento era el de comparar la generaeid@asl bajo las mismas condiciones, por lo

que la fase de optimizacion resulta innecesaria.ld®tanto, se determiné una alimentacion
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constante durante 30 dias (después del arranquéy8ekg DQO/r¥d. De la cual el 92%
corresponde al desecho organico y el 8% correspanéstiércol de vaca, codorniz o gallina
respectivamente. Durante esta fase se midio ladpresra determinar el volumen de gas ge-

nerado, esto se muestra en la siguiente ecuacion:

_ Pr«VrxTa

|4 P— Egn 3.3
donde:
V = Volumen de gas generado Ll
Pr = Presion del reactor [atm]
Vr = Volumen del reactor (0.6) [L]
Ta = Temperatura ambiente (20) [°C]
Tr = Temperatura reactor (34) [°C]
Pa = Presion atmosférica [atm]

3.6.4. Optimizacion de los reactores

La optimizacion del proceso es la ultima fase deragon de del reactor automatico y tiene
como fin maximizar la generacién de gas con respetd cantidad de alimento que se le da al
reactor. Esta relacion se la determina al comgaraurva de generacion de biogas versus la
curva de DQO total alimentado al reactor en un migmriodo de tiempo. Para esta fase se
incrementd la alimentacién cada semana en 0.22Q@/Br*d. De esta forma, se evité cam-
bios bruscos en el equilibrio del consorcio baateri

3.7.0peracion del reactor automético

Tres parametros se mantuvieron constante duradtedioproceso, estos son: la temperatura,
el pH y la agitacion (expresada como RPM). En sbode la temperatura esta se mantuvo
entre 15 y 20 °C durante el arranque del reactbiddea que el reactor no tenia instalado un

intercambiador de calor. Sin embargo, este tienspcoeto en comparacion al tiempo de esta-
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bilizacion y optimizacién del reactor, durante tagles la temperatura se mantuvo entre 32 y
34°C. A diferencia de la temperatura, el pH se mantonstante en 6.1 a lo largo de toda la
fase de estabilizacion y una gran parte de ladasgptimizacion, el equivalente a dos tercios
del tiempo de operacion del reactor. Al final dedase, el ultimo tercio del tiempo de opera-

cion, el pH muestra inestabilidad y saltos elevadiglsido dificultades operativas, que final-

mente provocaron el colapso del reactor. En el dada velocidad de agitacion, se le mantu-
vo a una velocidad constante de 200 RPM duranpeiraer mes, para luego aumentar a 300
RPM. Esto corresponde a los dos tercios de ladasestabilizacion. En esta fase existe un
pico de 500 RPM que se debi6 a la necesidad dénalirespumas, las cuales dificultaban la

extraccion de gas del reactor.

La alimentacién del reactor se mantuvo por debajtms 0.50 kg DQO/fd durante los diez
primeros dias de la fase de estabilizacion y lusgaumento la alimentacién a un maximo de
1.0 kg DQO/ni*d hasta que las condiciones dentro del reactanfueompletamente favora-
bles a la metanogénesis. En la fase de optimizagdncrementd la alimentacion en interva-
los de 0.22 kg DQO/Md por semana hasta llegar a una alimentacién HeDQO/ni*d en

la semana 16.

3.8.0peracion de los reactores de botellon de 2.6 |

La principal diferencia con el reactor automatiftee(a de su capacidad de control) es que no
poseen un agitador mecanico ni un sistema de wmiién que permita mantener el sistema
en suspension. De igual forma no poseen un sistenw@ontrol de pH, pues el propdsito de
utilizar estos reactores es el de medir la capdadaortiguadora de cada sistema. Con respec-
to a la temperatura, esta tampoco se mantuvo cdastabido a que el sistema de intercambio
utilizado es bastante rastico y sin control. Debédesto, el Unico medio de control real en
estos reactores es la carga diaria de alimentooGenexplicd en la seccion 3.5., este valor se
mantuvo constante en 0.43 kg DQGfch Los reactores se operaron de manera simila par
poder comparar la generacion de gas. En esto®reade midio diariamente la generacion de
gas a través de los mandmetros instalados, pues restctores generan un diferencial de pre-
sion a diferencia del automatico que permanecesi@r atmosférica.
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3.9.Determinacion del potencial energético y potenai fertilizacion

Para determinar el potencial energético se comiéeactor automatico durante cuatro meses,
el cual cumplié con todas las fases descritas gnesmte, acumulando una cantidad total de
gas. Esta cantidad de gas generada se conviedm@s/ energéticos utilizando factores de
aprovechamiento energético en generadores de aneogierciales. Este valor total se le

compara con la alimentacion del reactor y se obtigncoeficiente de energia en funcion de la

alimentacion.

Para determinar el potencial de fertilizacion gaaal biol que sale del reactor y se le pasa a
un proceso de estabilizacion de lodos, para retluciemanda quimica de oxigeno como de la
presencia de factores patdégenos. Este desechacséa en el terreno y se compara la pro-
duccién vegetal en este suelo con la produccioetaéde un suelo que no ha sido enriqueci-
do con este material. Este potencial no se detérdunante este estudio.
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4. Resultados y Discusiéon

Los resultados de la operacion del reactor auteamdtila operacion de los reactores de bo-
tellén de 2.6 | son expuestas en dos seccionesagiysa En el reactor automatico se exponen
datos de mezcla, consumo de NaOH, presencia deliBy. la fase de optimizacion, que no se
analizaron en los reactores de botellon. Por atlo,len los reactores de botellon se organizan
los resultados en graficos comunes pues el tienspopdracion es idéntico para los tres. En
estos reactores se analiza la generacion de bérghase a las mediciones de presion en lugar
de la generacion volumétrica analizada en el reaitomatico. Al final de la seccion se
compara los datos de todos los reactores en l@sngtmos comunes y se discute la eficiencia

de cada uno.

4.1.0peracion del Reactor Automatico

La temperatura se opero alrededor de un valor ptmnuke 32.2 °C en toda la operacion, salvo
los primeros 7 dias correspondientes a la faserdacue del reactor durante los cuales se
tuvo problemas adaptando el sistema de intercademalor al equipo de control automético.
Debido a esto, estos datos estan fuera de estsisnal valor maximo registrado corresponde
a 33.9 °C y el minimo registrado corresponde a ¥1,4£0n una desviacion estandar de 0.7 °C
para toda la fase de operacion del reactor (ved Hig Este rango de operacion es muy estable
lo cual es beneficioso para los microorganismosldnodigestor porque no se ven limitados

por las variaciones de temperatura.
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Fig 4.1.Variacion de la temperatura con respecto al tiedgoperacion

El pH se mantuvo alrededor de un valor promedid®6d8 en toda la operacion. El valor
maximo registrado corresponde a 6.74 y el miningisteado corresponde a 6.04, con una
desviacion estandar promedio de 0.09. Como se pugrde la Fig 4.2, en los ultimos 20 dias
de operacion se tiene una desviacion del puntoodeat de 0.17, lo que corresponde a tres
veces el valor de la desviacion estandar correspoteda los primeros 100 dias de operacion
y a cerca del doble del valor de la desviacionnelstapromedio para todo el proceso. Esto se
debe a que la capacidad de amortiguamiento dehsisse redujo porque se dejo de alimentar
estiércol a este reactor durante la fase de omitin. Debido a esto, el sistema necesito cada
vez de mas NaOH para controlar el pH. Desde laealiation de NaOH hasta que el sensor
detecte que se el limite inferior de 6.1 existidlapso de tiempo cada vez mas largo, lo que

provoco incrementos bruscos del pH durante estaaifase.
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Fig 4.2.Variacion del pH con respecto al tiempo de opéraci

La agitacion se mantuvo en 200 RPM durante losqros 33 dias de operacion y se elevo a
300 RPM hasta finalizar el experimento para eta la capa de espumas en la parte supe-
rior del fluido siga incrementando su grosor. Smeoz6 con una agitacion moderada para
facilitar las condiciones de operacion durantefdages de arranque y estabilizacion. En la Fig
4.3 se puede observar un pico correspondiente @&idssl02, 103 y 104, durante los cuales se

incrementé la agitacion a 500 y 400 RPM con etiireliminar espumas.
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Fig 4.3.Variacion de la agitacion con respecto al tiempmperacion

En el caso de la alimentacion volumétrica se distem dos etapas bien definidas, como se
puede observar en la figura Fig 4.4. La primergatorresponde a los dos primeros meses,
en la cual se mantiene la alimentacién por debajtosl 120 mi/d. La segunda etapa corres-
ponde a los dos ultimos meses, en la cual se aaamz alimentacion de 280 ml/d. Estas dos
etapas coinciden con las fases de estabilizacidptiynizacion, respectivamente. A pesar de
esta distincion en las etapas, se puede obserealagendencia general a de incrementar la
alimentacion. Al alimentar el reactor con pequedfm&@menes durante los dos primeros meses
se le ayuda a desarrollar el consorcio bacteriamentras que el incremento en la segunda

fase genera tension en el consorcio bacterian@, gsth forma se optimiza la generacion de

biogas.
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Fig 4.4.Variacion de la alimentacion volumétrica con respel tiempo de operacion (promedio semanal)

La alimentacion volumétrica es Util para determielatiempo de residencia hidraulico, pero

no indica la disponibilidad de alimento por lo qgeedebe indicar la carga organica alimenta-
da. En la Fig 4.5 se indica la carga organica altaa con respecto al tiempo de operacion.
En esta grafica se observa incrementos periédieossales en la alimentacion, de manera
similar a la alimentacion volumétrica. Durante pgmeros dos meses se mantiene una ali-
mentacién por debajo del 1.0 kg DQG#th esto quiere decir que durante este tiempo se
operd el reactor bajo las condiciones ideales panaactor de mezcla continua como se indi-
ca en la seccidon 2.2.1. En los ultimos dos mes@dirmenta al reactor con cargas superiores a
este limite, alcanzando un maximo de 3.1 DQ®dal final de la operacién. Estas dos etapas

de alimentacion coinciden con las fases de estabibn y optimizacion, respectivamente.
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Fig 4.5.Variacion de la carga organica diaria alimentastarespecto al tiempo de operacion

Como se observa en la Fig 4.6, en el tiempo deeassia hidraulico también se observa dos
etapas bien definidas. La primera corresponddastade estabilizacion y la segunda a la fase
de optimizacién. En la fase de estabilizacién seienza con tiempos de residencia superiores
a los 20.8 dias y se alcanza un minimo de 10 e$ag,quiere decir que al final de la etapa de
estabilizacion se alcanzo el limite de operaciomumeeactor de mezcla continua sin reciclo.

Durante la segunda etapa se oper6 por debajo dDldgas de residencia hasta alcanzar un
minimo 6.4 dias, momento en el que el reactor dejgenerar. Estos tiempos de residencia
corresponden a un reactor de mezcla continua aclagerazon por la cual el reactor perdio

capacidad de reduccion de la carga organica y lgastdinalmente dejo de producir biogas

después de cuatro meses de operacion.
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Fig 4.6.Variacion del tiempo de residencia hidraulico (T)Ridn respecto al tiempo de operacion (promedio
semanal)

El consumo de hidréxido de sodio (NaOH) indica &paridad del sistema para auto-
regularse. Durante los primeros 80 dias de opearagiGdonsumo de NaOH (1.0 Molar) se
mantuvo entre 4.4 y 15.6 ml por dia, con un promed consumo de 10.5 ml y una desvia-
cion estandar promedio de 3.0 ml. A partir del&@bael consumo se incrementd drasticamente
de 23.9 ml hasta un maximo final de 141.2 ml de Ng©r dia. El consumo promedio duran-
te estos ultimos 40 dias fue de 78.3 ml y la deguiaestandar promedio de 26.4 ml. Esto
indica que durante este periodo el sistema peutidpletamente su capacidad de regularse,
hasta que finalmente colapsé en el dia 120 al $ogde 312 ml de NaOH en un solo dia como
se puede ver en la Fig 4.7. Esto se debe a queiGele alimentar estiércol al sistema a partir
del dia 40 y a la gran cantidad de carga organiceeatada diariamente al reactor. Como se
puede observar en la figura, el consumo de NaOtiiplica una semana después de esto y se
mantiene en ese consumo hasta el dia 80, momergbogal la dilucion del estiércol es tan
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alta que su concentracién se considera despreckstie incremento coincide con el periodo
de inestabilidad del control de pH como se puedemar en la Fig 4.2. En general se puede
decir que el reactor consume 0.012 y 0.087 kg N&@QBYQO alimentada para las fases de

estabilizacion y optimizacién, respectivamente.
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Fig 4.7.Variacion del consumo de NaOH diario con respatt@mpo de operacion (promedio semanal)

La generacion diaria de biogas es muy variablesstéible como se observa erFi@4.8, sin
embargo se lograron identificar dos etapas biemidas. La primera coincide con la etapa de
estabilizacion, donde la generacion permanece gluaijd del litro de gas por dia. Esta primera
etapa concluye en el dia 50, momento en el cualerra la segunda etapa y en donde existe
un gran incremento en la generacién de biogasjadulal generacion anterior. De ahi en ade-
lante sigue aumentando la generacidén de biogasahena consistente hasta un maximo de

generacion de 4520 ml en un solo dia. Esto nofgigrmjue el sistema haya producido consis-
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tentemente esta cantidad de gas, sino que fuecon Al analizar la generacién diaria con el
promedio semanal el reactor llegdé a un maximo dd 24! por dia. Este valor si representa la
generacion del reactor. Si se divide este valoa phvolumen promedio de liquido en el reac-

tor (1800 ml) se tiene un factor de generacion.dé lLbiogas/I de reactor.
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Fig 4.8.Variacién de la generacion de gas por dia con ctsa tiempo (promedio semanal)

La generacion acumulada de biogas es de 118,7al galga total alimentada de 131 kg
DQO/nt*d. Como se puede ver en la Fig 4.9 la tendenciasidos graficas es muy parecida,
por lo que se puede obtener un valor que reladigeneracion diaria de gas con respecto a
la masa de carga alimentada. El tiempo total deagjimn de este reactor es de 120 dias, lo que
da una generacién promedio de 989 ml biogas/d ycanga de 1.09 kg DQOAW. Supo-
niendo una concentracién de metano del 60% dutadéela prueba y ajustando la generacién
a condiciones estandar (1 atm y 25 °C), se geri&s@4nl CH/d. Esto da un factor de gene-
racion con respecto a la carga alimentada de 0384 kg DQO. Este valor no se puede

comparar con los valores obtenidos en la bibliagrgfexpuestos en el marco teérico porque
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los valores indicados ahi comparan la generacifumétrica con la DQO consumida, mas no
con la DQO alimentada como en este caso.
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Fig 4.9.Generacion acumulada de gas y carga alimentadautadia con respecto al tiempo de operacion

Los valores de la DQO en el reactor se presentda Eig 4.10. Con respecto a la calidad del
biol que sale de este reactor se logro reduciatgacorganica durante los primeros 10 dias de
operacion, teniendo como maxima reduccion la et@saués de la fase de arranque del reac-
tor la cual alcanzé un 16.4% de reduccion con wepela carga inicial. A partir de este dia la
carga organica en el reactor se incrementa paalatinte hasta alcanzar las condiciones ini-
ciales del reactor en el dia 80, y superar estadiciones al final de la operacion en el dia
120. Esta tendencia coincide con lo observado enredumo de NaOH, que indica una dismi-

nuciéon en la capacidad de digestion del reactardaros ultimos 30 dias de operacion.
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En la Tabla 4.1 se muestran los célculos paralehba de masa de carbono en el biorreactor.
Los datos de la fila de alimentacién son obtenidi®da Fig 4.5, los de la fila de salida son

obtenidos de la Fig 4.10, la fila consumo es lardificia entre la alimentacion y la salida. Los

datos de generacion de metano se obtienenrig4ay la produccion especifica de biogas es

la relacién entre la produccion de gas y la mas@@® consumida cada dia durante los dife-

rentes periodos descritos en la Fig 4.10. En abta se evidencia un crecimiento en el coefi-

ciente de generacion conforme avanza el tiempagodeacion, desde un minimo de 0.0 hasta
un maximo de 0.081 HCH«kg DQO removido. Esto se debe a que la alimentad# reac-

tor se fue incrementando poco a poco, como ya s&it@ anteriormente y, a que la genera-

cion de gas fue aumentando en las diferentes tamracionales. A pesar de que el rango de
generacion correspondiente a la fase de optimizaegddiez veces mayor al de la fase de
arranque, sigue siendo un valor bajo en comparazilms datos de generacion tedricos que
varfan entre 0.10 fiy 0.35 n? CHykg DQO removido.
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Fig 4.10.Demanda quimica de oxigeno del reactor con respétiEmpo de operacion
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Tabla 4.1.Calculo del coeficiente de generacion de metarfmase al balance de masa

Fase Llenado Arranque Estabilizacién Optimizacién

Fecha 19/09/08 30/09/08 03/11/08 13/11/08 09/12/08 091/

Alimento (Ktbqo) 0 6,32 x1¢ | 1,05x10* | 1,62 x10" 2,69 x10 3,90 x10*

Salida(kgooo) 9,58x10° | 8,01x10" | 8,86x10° | 9,65 x10' 9,47 x10' 9,90 x10'

Consumo(kgoo) 3,11 x10°F | 3,15x10° | 3,13x10° | 3,12 x1CF 3,15 x10F 3,15 x10F

CHagenerad (M) 0 1,5 x10' 3,0 x10° 8,5 x10" 1,37 x10° 2,45 x10°

Produccion

E?pe,c'f'ca de 0 0,005 0,010 0,028 0,045 0,081
iogas

(M’CH4/kgDQQen)

El contenido de solidos totales en el biol variales etapas, la primera decrece en su conteni-
do desde un valor maximo de 3.3 g/l hasta un mirded.7 g/l en el dia 53. Esto coincide
con el periodo en el que se logré estabilizar fgidad de la carga alimentada al reactor. A
partir de este dia la concentracién de soélidos atarteasta un maximo de 6.0 g/l, lo que coin-

cide con la etapa de incremento en la carga alederd! reactor (ver Figura 4.11).

El contenido de sélidos totales organicos se maatmnstante entre un rango de 87.4 y 97.9
g/l, con un promedio de 90.9¢/l y una desviacid¢aretar de 2.86 g/l hasta el dia 80. A partir
de este dia su concentracion disminuye hasta wn rdhimo de 47.3 g/l. El punto de viraje
coincide con el punto de viraje del consumo de Nd@H Fig 4.11) porque el NaOH aporta
con material no calcinable, reduciendo la conceittrade organicos volatiles. Esto también
indica que la concentracion de oTS depende ddud dal reactor. El momento en el que baja

Su concentracion coincide con el momento en qaergfol del reactor se dificulta.
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Fig 4.11.Contenido de sélidos totales y sélidos organicmatites en el biol con respecto al tiempo (g &sat g
liquido + g s6lidos)

En el caso de la estabilizacidn del biol, las paseton favorables ya que no se detectaron bac-
terias E. coli en las muestras y el conteo de auliés totales es de 95 UFC/ml, lo cual esta
por debajo de toda norma nacional e internacionelexigen un minimo de 100 UFC/ml (ver
Fig 4.12.).

Fig 4.12.Unidades Formadoras de Colonias de ConiformedéRara el Biol del 09-Dic-2008
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En resumen, los resultados para el reactor automidilican que si se dieron las cuatro fases
descritas en el segmento tedrico. Segun indicandéss de alimentacion volumétrica, DQO
alimentado, tiempo de residencia hidraulico NaOHscmnido y biogas generado los tiempos
de las fases son los siguientes: fase de aliméntalgl dia O al dia 10, fase de estabilizacion
del dia 10 al dia 50 y la fase de optimizaciondial50 al dia 120. Durante estas tres fases el
pH se mantuvo alrededor de 6.1, la temperaturé88&& 3 la mezcla en 200 RPM para las dos
primeras fases y en 300 RPM para la fase de omaidiz. Se incremento la alimentacion vo-
lumétrica en 20 ml por semana y la DQO alimentad@.80 kg DQO/ri¥d. El coeficiente de
generacién de biogas fue de 0.008 @GHskg DQO consumigtd para la fase de arranque,
0.010 nf CHskg DQO consumido*d para la fase de estabilizagiée 0.060 m CH./kg
DQO consumido*d. Lo que indica la importancia d@lementar una fase de optimizacion en
un biorreactor ya que la generacion en esta fag@ &sces mayor a las otras dos fases. A pe-
sar de esto, no se logré el minimo recomendadalderff CH,/kg DQO consumido*d. Esto

se debe a que se trabajo con desechos organiaaodily no con agua residual, lo que difi-
culté en gran medida la operacion y termino colagsael reactor debido a su pequefio tama-
fo. Finalmente, cabe destacar que la cantidadderizs patdbgenas se mantuvo por debajo de

los 100 UFC/ml a lo largo de todo el tiempo de apgm.

4.2.0peracion de los Reactores de Botellon de 2.6 |

A continuacién se presentan los resultados dedeagn de los tres reactores verticales de
2.6 . La composicion inicial de los reactores sestra en la
Tabla 4.2y la alimentacion se muestra en la Tabla 4.3.itexehcia en la masa de estiércol del

reactor 1 se debe a que el estiércol de vaca tiead>QO tres veces menor que los otros es-
tiércoles. De igual forma, en la alimentacion sedemas estiércol al reactor 1 por la misma
razon. De esta forma se garantiza que todos latorea reciban la misma carga organica
(DQO) diaria y el mismo tiempo de residencia, ya qudiluir las muestras en agua el volu-

men alimentado es el mismo.
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Tabla 4.2.Composicion de la mezcla de arranque reactorestatidn de 2.6 |

MEZCLA REACTOR 1 REACTOR 2 REACTOR 3
Est. Vaca (Q) 400 200 200
Est. Codorniz (g) - 80 -
Est. Gallina (g) - - 80
In6culo (g) 200 200 200
Desechos Org. () 200 200 200
Agua (g) 1200 1320 1320

Tabla 4.3.Composicion de la alimentacion para los reactoeelsadellén de 2.6 | durante el tiempo de

operacion
ALIMENTACION REACTOR 1 REACTOR 2 REACTOR 3
Est. Vaca (mg) 4.0 - -
Est. Codorniz (mg) - 1.0 -
Est. Gallina (mg) - - 1.0
Desechos Org. (mg 6.1 6.1 6.1
Agua (mg) 20 20 20

La temperatura promedio de los tres reactores lehstia 32 fue de 19,7 °C, con un maximo
de 22 °C y un minimo de 17 °C, y una desviaciéanestr promedio de 1.18 °C. El pico de 34
°C en el dia 39 es el resultado de una operacidtinéa con intercambiador de calor funcio-

nando las 24 horas a diferencia de las 3 horamsliaon las que opero el resto del tiempo (ver
Fig 4.13).
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Fig 4.13.Variacion de la temperatura de los botellénesrespecto al tiempo de operacion

Durante los 30 dias de operacion el pH del reactdanco (reactor 1) tiene un promedio menor en casina
unidad al reactor de la codorniz y al reactor de layallina (reactor 2 y reactor 3, respectivamente)amo se
puede ver en la

Tabla 4.4 y en la Fig 4.14. De igual forma su maxies bastante menor a los otros y ni si-
quiera esta cerca del valor recomendado de pHrpactores anaerobicos. Su minimo también
es bastante critico, pues esta mas de 1 puntogbajaldel valor minimo para reactores ana-
erdbicos. Los minimos de los otros dos reactor@s egpenas bajo el nivel recomendado. Esta
caracteristica se puede evidenciar desde el princdpnde los otros dos reactores tienen valo-
res de pH superiores a 7 y el reactor 1 tiene unlgpd.5, por lo tanto un pH inferior al reco-

mendado para este tipo de reactores.
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Tabla 4.4.Condiciones de pH en los reactores de botellon@ié 2

pH Vaca Codorniz Gallina

Promedio 5,22 6,21 6,29

Maximo 5,54 7,11 7,59

Minimo 4,83 5,85 5,98
Desviacion Estandar Promedio 0,28 0,24 0,32

En la Fig 4.14 se puede observar un comportamigimgular en el reactor 1, pues decae
drasticamente hasta el dia 13 y luego ascienddisa@ivamente en sus valores hasta el dia 32
para nuevamente volver a caer de forma dramat@sotros dos reactores describen un com-
portamiento mas predecible, en el cual disminuyangtinamente su pH a lo largo de los 40
dias. Esto puede deberse a que los estiércolagsdportan con alcalinidad al sistema vy el
estiércol de vaca no. Esto no solo les da mayasatdgd amortiguadora a los reactores que
utilizan estiércoles aviares, sino que son capdedsevar a cabo reacciones de nitrificacion
que controlan la presencia de amonio y amoniaa sistema. Esta carencia del estiércol del

reactor 1 desequilibré el sistema y éste termirti@eipo de operacion acidificado.
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Fig 4.14.Variacion del pH de los botellones con respect@eaipo de operacién

El porcentaje de solidos totales en los tres reestno supera el 3 g/l. El reactor de estiércol

de vaca presenta la mayor concentracion de sétiolosun promedio de 2.2 g/l y un maximo

de 2.86 g/L. A su vez, el reactor de estiércol @#oeniz presenta la menor concentracion con

un promedio de 1.23 g/l y un maximo de 1.97 gfinose puede ver en la Tabla 4.5.

Tabla 4.5.Condiciones de solidos totales en los reactordmtlon de 2.6 |

SOLIDOS TOTALES (g/l) Vaca Codorniz Gallina
Promedio 2,20 1,23 1,98

Maximo 2,86 1,97 2,62

Minimo 1,16 0,68 1,42
Desviacion Estandar Promedio 0,44 0,41 0,37
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No se encontré ninguna tendencia clara en lo qgeota a la concentracion de sélidos totales
en ninguno de los reactores. Esto se puede vax Eigl4.15, los valores de cada reactor se

encuentran dispersos sin un comportamiento especifi
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Fig 4.15.Variacion de los sélidos totales de los botellée@ms respecto al tiempo de operacion

Los estudios de los soélidos totales organicos mumst que el reactor 1 (estiércol de vaca) tiene efgmedio
de sdlidos organicos més alto de los reactores can valor de 85.4 g/l, pero es el reactor 2 (esti@ktde
codorniz) el que registra el valor maximo de 93.5/lj como se puede ver en la

Tabla 4.6. Pero este estiércol debe poseer vattrenaterial celulésico elevados de dificil
degradacion, pues su generacién de biogas fuenbastderior a la generacion de los otros
dos tipos de estiércol.

Tabla 4.6.Condiciones de soélidos organicos totales en lastoees de botellon de 2.6 |

SOLIDOS ORGANICOS | Vaca | Codorniz |  Gallina |
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TOTALES (g/l)

Promedio 85,44 80,77 72,82
Maximo 89,44 93,53 85,62
Minimo 81,93 71,46 60,77
Desviacion Estandar Promedio 2,08 5,68 5,84

La variacion del porcentaje de sélidos organicoktiles con respecto al tiempo tampoco

muestra una tendencia clara en su comportamieoop Ge puede ver en la Fig 4.16. Se ob-

serva un comportamiento bastante estable del asite vaca, pero no se puede hablar de una

tendencia. Para los otros dos tipos de estiércaitdacion es aun mas caodtica que el estiércol

vacuno, pues no evidencian tendencia alguna y spadamiento es muy difuso. Esto puede

deberse al método empleado para la extraccionsdelgstras, que no garantiza la homoge-

neidad de las mismas. Ademas, de lo rustico detaeg su principal limitacién que es la

falta de agitacion.
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Fig 4.16.Variacion de los sélidos organicos totales de eldnes con respecto al tiempo de operacion
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La presion generada por cada reactor se asocia camtidad de biogas producida. En el caso
del estiércol de vaca se generd un total de 15.8L@B! atm) de sobrepresion. Para los otros
estiércoles el valor es muy cercano con 48.3 [isi.9 psi (3.29 y 3.47 atm) en los reactores
de gallina y codorniz, respectivamente. En lasdtegsas representadas en la Fig 4.17 se pue-
de observar un salto en el dia 31, el cual correfpa la incorporacion de calor al sistema por
medio del intercambiador de calor. Este salto aftmd resultados finales pues la presion es
sensible a los cambios de temperatura. Para elireinefecto de este salté se normalizo la
presion a 25°C, lo que indica que este incrememia éemperatura no solo incrementa la pre-
sion parcial del gas, sino que también aumentapaadad de generacion de biogas del sis-
tema. Al transformar esos datos de presion en vatrae obtuvieron los siguientes datos
acumulados: 29.2 I, 92.1 | y 88.5 | para vaca, oodoy gallina respectivamente. Con una
carga en la alimentacion de 0.43 kg DQ®&#inse tiene los siguientes factores de produccién:
0.012, 0.040 y 0.038 | C¥kg DQO alimentado para vaca, codorniz y gallirspeetivamente.

Al comparar estos factores de generacion, cor36lI0CHy/ kg DQO alimentado que se obtu-
vo en el reactor automatico, se evidencia unadmmaiderable en la capacidad de generacion
de biogas del sistema. El control automatico ygi#aaion continua incrementan la capacidad
de generacion de biogas en un factor de 10. Al epan@entre los factores de generacion de
los tres reactores, tanto los desechos de codoonio los desechos de gallina tienen mucho
mayor potencial que los desechos vacunos en uacidgelaproximada de 4 a 1. Entre los dos
desechos aviares, la diferencia es tan pequefaegpeede considerar que tienen una capaci-

dad similar de generacién de biogas.
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Fig 4.17.Presién acumulada normalizada a 25°C con respétiEmpo de operacién

En la Fig 4.18 se muestra la capacidad de digesechos por parte de cada reactor de bo-
tellén. En esta figura se observa la demanda gainkécoxigeno obtenida de las muestras re-
presentativas de cada fase de operacion. Durafésdade arranque se observa una pequefa
reduccion de la demanda en los reactores de cadpmhé gallina, y un pequefio incremento
en la demanda en el reactor de vaca. A continuadidnante la fase de estabilizacion se ob-
serva una reduccion en la demanda quimica de axitegando a valores inferiores a la mitad
de la demanda inicial para cada reactor. Sin erbahgante los ultimos dias de esta fase se
evidencia un incremento en la demanda de los ¢i@gores. Esto se debe principalmente a la
falta de agitacion y la inexistencia de un conti®lpH. En otras palabras, los reactores estaban
comenzando a mostrar caracteristicas acidogénaaka pncapacidad de las bacterias meta-
nogénicas al acceso a suficientes nutrientes yirecégpacidad de los sistemas de mantenerse

en un pH ideal.
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Fig 4.18. Demanda quimica de oxigeno de los botellébnes egpecto al tiempo de operacién

En resumen, los dos reactores con estiércol astangs robustos ante los cambios de pH que
el reactor con estiércol vacuno ya que los reagt®ne 3 mantuvieron su pH por encima de 6 a
lo largo del tiempo de operacion, mientras quesattor 1 no alcanzé nunca un pH de 6. Esta
incapacidad del reactor 1 se manifiesta en suilmgisapacidad de generar presion, mas de
tres veces menor a la generacion de los otrosoreactCon respecto a la cantidad de sdlidos
disueltos y solidos organicos totales no se pueédstificar una tendencia, por lo que no se

encuentra una relacion entre la concentracion lkitbosdy el desemperio de los diferentes reac-
tores. Con respecto a la demanda quimica de oxitmntres reactores muestran un compor-

tamiento muy parecido, lo que indicaria que los tigos de estiércol pueden ser estabilizados

con esta tecnologia.
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Al comparar el reactor automatico con los reactdedshotellén, se anticipa una mayor capa-
cidad de generacion del reactor automatico. Encestexto, si se compara la fase de estabili-
zacion del reactor automatico con la operacidrodedactores de botellon se encuentran con-
diciones similares para sélidos totales y solidggwicos totales, y para el caso de los reacto-
res con desechos aviares también mantienen un ptparacido cercano al 6.1 a pesar de no
tener alimentacion de NaOH. Con respecto a la gerr de gas, es de 0.30 | gZkfjy DQO
alimentada contra valores de 0.012, 0.03 y 0.044Kg DQO alimentada para los rectores 1,
2 y 3, respectivamente. Esto quiere decir, qugita@dn continua y el control de temperatura
incrementan la generacion de biogas en un facfmersr a 10. si se compara con el reactor 1,
también se considera el control de pH, que juntmsatros controles incrementan la genera-
cion en un factor de 50. Lo que justifica con satgaazones la utilizacion de estos mecanis-

mos para la mejora de este tipo de reactores yegor fiincionamiento.



77

5. Conclusiones

Se puso en marcha y se opero varios biorreactoreglcfin de determinar el coeficiente de

generacion de biogas con respecto a la carga cegdansumida. Para esto se utilizé un bio-
rreactor automatico y tres biorreactores de batetldorante 120 y 45 dias, respectivamente.
Cada reactor se aliment6 con una mezcla de desedisicos triturados, estiércol de varias
especies y esta mezcla se disolvié en agua. Dulamgeracion se midieron varios parame-
tros que permitieron identificar las fases de ayuan estabilizacion y optimizacion en cada
reactor. En los andlisis de las diferentes muestganidieron parametros como: el pH, la tem-
peratura, la DQO alimentada, la DQO del reactolQNaonsumido, velocidad de mezcla,

volumen de alimentacion, volumen extraido, séliddales, sélidos organicos totales y biogas
generado. Todos estos datos fueron analizados ssqubda de tendencias, la cuales fueron
comparadas entre si para determinar el comportamnd®i sistema dentro de cada reactor,

como afecta cada parametro a su funcionamientbyfilzaeficiencia de cada reactor.

La temperatura, el pH y la agitacion se mantuvietemtro de un rango en el reactor automati-
co durante todo el tiempo de operacion. Debidote @ntrol, se impidié que el sistema co-
lapse pues este debe permanecer en un pH supéripeareactor se mantuvo en 6.1, la tem-
peratura se mantuvo en 33 °C que esta dentro migb mesofilico y la agitacidon se mantuvo
entre 200 y 300 RPMs, garantizando una mezcla amplurante todo el tiempo de opera-
cion. Este método de control mantuvo las condidddeales para que el sistema sea meta-
nogeénico y no se acidifique como se puede comprebda generacion continua de biogas

durante todo el tiempo de operacion.

El incremento drastico en el consumo de NaOH arpet dia 80 provocd una inestabilidad

muy elevada en el sistema de control de pH, loogasioné el colapso del sistema. Por lo que
se puede concluir que el sistema perdié su cagheidertiguadora en ese dia, hasta que co-
laps6 40 dias después. Esta perdida en la capaaidadiguadora del reactor automatico se
debe a que se le dejo de alimentar estiércol de, w@ual actia como agente amortiguador

dentro del sistema. Por lo tanto, para controlaqgiilibrio acido — basico de un sistema no



78

solo se necesita un control automatico, sino g@ealimentacion balanceada del reactor pue-

de resultar mas importante para el correcto furagioanto del reactor.

El coeficiente de generacion para la fase de opéiondn del reactor automatico fue de 0.060
m® CHs/kg DQO removido, lo cual es el 60% del minimo meadado y es casi seis veces
mas pequefio que el valor tedrico sugerido por Br(®t A pesar de ser un coeficiente pe-
quefio en comparacion al recomendado, es un cogédgie se obtuvo después de haber ope-
rado 50 dias en condiciones de estabilizacion. tiestgpo es bastante largo, si se compara con
la mayoria de estudios publicados que correspoadestudios de un mes. Ademas, en este
reactor se logré esta generacién con desechosiongasolidos disueltos en agua, y no con
aguas residuales. Por lo que, para ser un printanto el tener un coeficiente de generacion
de biogas como el que se obtuvo esta en rangodemer optimizado con un par de mejoras

en la operacion del reactor.

Durante toda la fase de optimizacion se operéadtoe por encima de los valores de carga
recomendados de 1.0 kg DQGHah, por lo que la capacidad del reactor de remawateria
organica se fue reduciendo paulatinamente hastasfaadejé de ser una propiedad del siste-
ma. Si bien un valor de alimentacion de DQO altbweno para la generacion de biogas, tam-
bién se debe considerar la capacidad del sistengartrar fertilizante organico estabilizado.
Por lo tanto, para aquellos reactores con esteedublposito, se debe encontrar un punto de
equilibrio donde la generacién de biogas se madnuato con la capacidad de degradacion
de materia organica y su correspondiente reduaida cantidad de DQO del reactor. Si esto
no es posible, se debera pensar y disefiar un sigtara la estabilizacién de lodos a continua-

cion del biorreactor.

En definitiva, se logré operar un reactor anaemlziocnvencional dentro de los parametros
carga de un proceso de contacto (entre 1.0 y T0Q@/nt*d), lo que indica que los desechos
organicos utilizados poseen nutrientes de faciése@ara los microorganismos presentes en

el sistema, por lo que la generacion de biogazanitio estos desechos es recomendable.
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Este tipo de sistemas son excelentes métodos deciéd de factores patdgenos, pues las
muestras analizadas paraddli y coliformes totales estan por debajo de las exigs mas

estrictas para disposicion de lodos de tratamientsuelos de cultivo.

Los desechos de codorniz y de gallina tienen nagjpacidad amortiguadora que los desechos
de ganado vacuno. El pH de los dos primeros peritadentro del rango de 6 — 8, mientras

que el desecho de vaca permanecio en fase acidagédpo el tiempo.

La temperatura es el pardmetro de control condialémcia mas alta en la capacidad de gene-
racion del sistema. Esto se evidencia en el “saéeneracion que presentan los tres reacto-
res en el dia 31 debido a un aumento de mas de. Eh°los resultados expuestos, se muestra
una grafica de generacion de presion normalizafa°&. Esto significa que el incremento de
temperatura del sistema no solo subio la presidlogisistemas, sino que provocd un incre-

mento en la generacién de biogas los diferentesmess.

El desecho de gallina tiene un elevado contenidmalerial celulésico porque a pesar de te-
ner la mayor cantidad de sélidos organicos voRtieesentd la menor generacion biogas de
los tres reactores con un factor de un tercio ddumrcion comparado con los otros desechos.
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6. Recomendaciones

Debido a la gran inestabilidad en el volumen gedeide biogas por dia, se debe disefar los
reactores pensando en una capacidad de almacetamignle dé capacidad de ecualizacién
al operador. Especialmente si se desea utilizar lpageneracion de energia eléctrica, porque
la variacion en la generacion diaria es muy altaalBBacenamiento deberia ser lo suficiente
para contener el biogas de por lo menos un di@o Se dispone del espacio, se deberia pensar
en un sistema de compresion de gas para su alnmaiegna a sobrepresion.

El estiércol de gallina y el estiércol de codotienen la misma capacidad amortiguadora y de
generacion de biogés. La Unica diferencia radicéadacilidad de manipulacién, ya que el
estiércol de gallina es dificil de manipular deba&seu capacidad de calcificacion, por lo que

se recomienda tener presente esta caracterisieadlsicide utilizar este desecho.

Los problemas del reactor automético fueron coresezia de los inconvenientes presentados
durante la alimentacion y la extraccion de muesabido a esto, se deberia implementar un
sistema automatico de alimentacion, el cual no pelmitiria implementar un sistema de ali-
mentacion continda, sino que se podria controlgomi& cantidad de carga organica alimen-

tada y de esta forma optimizar mas el sistema.

Los problemas de inestabilidad de pH se podriatr@an e incluso evitar si se alimenta es-

tiercol en la mezcla de alimentacion del reactarptoporcidon de estiércol en la mezcla puede
ser baja, pero se necesita un estudio completodedeaminar la cantidad éptima. Incluso se

podria hacer una mezcla de varios estiércoles ehtstiércol de vaca y los estiércoles avia-
res. Estos ultimos tienen una excelente capaciclexit@guadora, pero presentan problemas de
calcificacion. Por lo que, al mezclarlos con estérvacuno, podrian mantenerse en una pro-
porcion lo suficientemente baja, pero aportandowtmncantidad significativa de carbonato de
calcio al sistema y de esta forma manteniendo elglidistema en rango.



81

El reactor utilizado en este experimento es eltoggrara tratamiento convencional. Lo que
quiere decir que si se utiliza otro tipo de reacterpodria optimizar aun mas de lo que se lo-
graria optimizando el control y la alimentacion dedctor. El tener datos de generacion de
biogas para los diferentes tipos de reactoregamitio desechos organicos disueltos en agua
con diferentes mezclas de estiércol seria unaduminformaciéon muy valiosa para el sector

agro industrial nacional.
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ANEXO 1

Potencial bioquimico del metano (BMP)

El potencial del metano de un desecho se reladonda concentracion de materia organica
(DQO) en él y la eficacia del tratamiento. La ded@mhioquimica de oxigeno de 5 d (D8O
es también un pardmetro comun utilizado para ntiedioncentracion organica de un desecho.
Un valor DBGQ se puede convertir conservativamente a un valdb@® multiplicando el
valor del DBQ por 1.5. La produccién méxima teérica de metavip s 0.35 m CHa/kg

DQO removidos

El potencial maximo del metano de un desecho pnedser realizado en algin proceso de
tratamiento por razones como la toxicidad o la nad¢ua refractaria de la materia organica.
En 1979 se definid un procedimiento analogo al el fin de determinar el potencial de
metano de un desecho y se lo llamé potencial bivigoide metano (BMP). Este es un proce-
dimiento se modifica facilmente a un analisis toldgico. Aunque este procedimiento no se

encuentre incorporado en I8t&andard Methodg1992), es ampliamente utilizado en el campo.

En la prueba de BMP, se inocula una muestra coouliivo activo y se complementa con
factores de crecimiento para proporcionar las acimés Optimas para el metabolismo ana-
erébico. Se preparan soluciones comunes que centigmnnerales, alimentos, vitaminas, y
otros factores de crecimiento necesarios. Se temasél volumen apropiado de la muestra
anaerdbica a una botella de suero. Se combinavlasiones preparadas, se agrega el in6cu-
lo, y la mezcla se transfiere a la botella de suleas transferencias anaerobicas previenen la
toxicidad del oxigeno. Los tubos y los frascos osgohra transferir la muestra, el medio y el
indculo son lavados con un n chorro 70:30 de NénagCQ antes de realizar la transferen-
cia. Una de las soluciones de preparadas contighesdel sodio para proporcionar un am-
biente de reduccion. Otra solucion contiene laz@$aa, un indicador que se torna de color

rosa cuando se oxida, que actia como indicadoradempcia de oxigeno.
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Se capsula la botella del suero después de hategaalp e incubado y se incuben en la tem-
peratura deseada todas las soluciones, que usuale®B5 °C. La produccién y composicién
de son monitoreadas con respecto al tiempo. Ebgerde incubacion generalmente es de 30 d
o el tiempo que pase hasta que la produccion detegse. El volumen del gas producido se
monitoreado con una jeringuilla de cristal que ptrraquilibrar con la presién atmosférica
después de que la aguja se inserte en la bot¢ékae®m. Las muestras para el andlisis del con-

tenido de gas también se recogen con una jeriaguill

El analisis toxicol6gico anaerdbico utiliza el pedaniento de BMP, salvo que se agregue
acetato o propionato a la botella del suero paspgrcionar un substrato facilmente degrada-
ble. La produccion del metano de muestras de v#aioafios muestra (y de diluciones en la
botella de suero) se compara a la produccion detlgain control para determinar la toxicidad

de la muestra.



