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RESUMEN

En Chile, las tecnologias implementadas para efimia materia organica
contenida en efluentes generados durante el pratepooduccion de celulosa kraft son
del tipo biologico aerdbico. Sin embargo, estos@méan varias desventajas, entre ellas
una elevada produccion de lodos, elevando los saibtratamiento. Por su parte la
digestion anaeroObica presenta varias ventajas doaj produccion de lodos, no
requiere oxigeno para operar y genera biogas cabraducto de elevada energia.

El objetivo del trabajo es evaluar la distribucide pesos moleculares de la
materia organica en efluentes de celulosa Kraftiyefecto en la biodegradabilidad
anaerobica en un reactor anaerdbico de flujo asceey lecho de lodos (UASB).

Para evaluar la biodegradabilidad anaerébica seui@aun reactor UASB con
lodo anaerdbico y operado en continuo a tres wadolgis de cargar organica (VCO)
distintas (0,31, 0,44 y 1,89 gDQOd). Se determind la actividad metanogénica
especifica (AME) del lodo, estabilidad del sisteefgiencia de eliminacion de materia
organica, sulfato y compuestos especificos, digtitin de peso molecular mediante
ultrafiltracion y balance global de materia organial termino de operacion. Las
eficiencias de biodegradacion de materia organmiomedio durante todo el periodo de
operacion fueron 28,5% y 52,1% de DQO (demanda iqaimde oxigeno) y DB
(demanda biologica de oxigeno), respectivamente.c@aprobé ademas que la
eliminacion de S@fue de 6,9%, mientras que de AOX (adsorbable écgaalogens)
fue 20,4%. Por otra parte, la eliminacion de ligninderivados de lignina fue 7,6% vy
12,3%, respectivamente y el color incremento ur@%0después del tratamiento
anaerobico. El fraccionamiento de la materia og@niario con la etapa de operacion
observandose incremento de 12, 17 y 25% de la BE3W, (carbono orgéanico total) y
color respectivamente luego de la primera etapla éaccion >10000 Da, y solo en la
segunda etapa fueron degradados AOX de alto pelszutar (>1000 Da). Se concluyo
que la biodegradabilidad de la materia organiceefligeentes de celulosa Kraft bajo
condiciones anaerdbicas, no presenta mejores refiaie de eliminacion en fracciones

de peso molecular menores a 1000 Da.



ABSTRACT

In Chile, the technologies implemented to remowe dhganic matter contained
in effluent generated during kraft pulp producteme aerobic biological type. However,
they have several disadvantages, including higdgguproduction, raising treatment
costs. Meanwhile anaerobic digestion has severaradges as low sludge production,
does not require oxygen to operate and generatgadas a byproduct of high energy.

The objective of this study is to evaluate the roolar weight distribution of
organic matter in Kraft pulp effluent and its etf@n anaerobic biodegradability in an
upflow anaerobic sludge blanket reactor (UASB).

To evaluate anaerobic biodegradability a UASB m@aetas inoculated with
anaerobic sludge and operated in continuous at tHiterent organic loading rates
(OLR) (0,33, 0,41 and 1,89 gCODd). The specific methanogenic activity (SMA) of
sludge, system stability, organic matter, sulfatel specific compounds removal
efficiency, molecular weight distribution by ultiléfation and global balance of organic
matter at the end of it operation is determinatedBgradation efficiencies average
organic matter throughout the period of operatioeren28,5% and 52,1% of COD
(chemical oxygen demand) and B©I[biological oxygen demand), respectively. In
addition, found that the removal of $@as 6,9%, while AOX (adsorbable organic
halogens) was 20,4%. On the other hand, removagrgnliand lignin derivatives was
7,6% and 12,3% respectively and the color incre@§g8% after anaerobic treatment.
Fractionation of organic matter varied with the i@pen stage observed increase in 12,
17 and 25% of COD, TOC (total organic carbon) aalbrcrespectively after the first
stage in the fraction >10000 Da, and only the sécetage were degraded high
molecular weight (>1000 Da) AOX. It was concluddthtt the biodegradability of
organic matter Kraft pulp effluent under anaeratmaditions, not present better removal

efficiencies in fractions of molecular weight lékan 1000 Da.



1 INTRODUCCION

1.1 La industria de celulosa en Chile

Junto con el inicio de la actividad forestal enl€hcomienza paralelamente la
industrializacién del sector. En un principio cenitstalacion de aserraderos menores
hasta llegar a grandes instalaciones industrial@sodas dedicadas a la produccion de
celulosa (Luraschi, 2007). Actualmente, el sectoredtal es fundamental para el
desarrollo de la economia en Chile, representand®,&f6 del PIB (Producto Interno
Bruto). Dentro de este rubro el subsector mas itapte corresponde a la industria de
celulosa y papel que equivale a un 56% (INFOR, ROD& esta manera, el pais se
posiciona en el décimo lugar de productores delasdua nivel mundial, con una
participacion del 3,0%. Asimismo, la celulosa espdhcipal producto exportado,
comercializandose en el exterior un 90% de su m@do (CORMA, 2014).

El desarrollo de esta industria, se ha concentesdia zona centro sur del pais,
debido a que las principales especies utilizadasocmateria prima, han logrado una
buena adaptacion a las condiciones de clima y gualaschi, 2007). De este modo, la
region del Biobio concentra la mayor cantidad detdreas plantadas, seguida por la del
Maule y la Araucania, siendo las especies masvadhs elPinus radiata (61,8%),
Eucaliptus globulus (21,9%) yEucaliptus nitens (9,1%) (CORMA, 2014).

La industria de celulosa en Chile esta represenpadados grandes empresas,
Compafiia Manufacturera de Papeles y Cartones (CBIRQ y Celulosa Arauco y
Constitucion S.A., las cuales poseen una capaddgutoduccion aproximada de 2,4 y
2,9 millones de tonelada de celulosa al afio eneChaispectivamente (Arauco, 2013;
CMPC, 2014).

En cuanto al proceso productivo el méas utilizaddval nacional es el de tipo
quimico, también denominado kraft, en el cual sndplea el producto mediante la
adicion de sustancias quimicas para disolver laing contenida en la madera,
produciéndose tanto celulosa blanca de fibra ldegRino (BSKP) como celulosa blanca
de fibra corta de Eucalipto (BEKP).



1.1.1 Proceso de produccion de celulosa kraft

En Chile en promedio el 88% de celulosa se progiaremedios quimicos y
principalmente a través del proceso kraft (CMPQ42@DEPA, 2012). En la Figura 1
se ilustra el proceso de produccion de celulost, latacual consiste en la separacion de
las fibras de celulosa del resto de los componetiteta madera principalmente la
lignina y hemicelulosa (Zaror, 2002).

Madera
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Figura 1. Proceso de produccion de celulosa kraft
RILES: Residuos Industriales Liquidos. Fuente: Addp de Luraschi, 2007.



El proceso comienza con la etapa de preparaciota dmadera la cual es
sometida a descortezado y astillado, luego lafassbbtenidas son clasificadas y las
que tienen el tamafio 6ptimo son llevadas a la edapdigestion con el objetivo de
liberar las fibras de celulosa contenidas en lddlags mediante la disolucion de la
lignina que las mantiene unidas, para lograrloastdlas son vertidas en un digestor
continuo para ser cocidas con licor blanco, unacédh alcalina compuesta de hidroxido
de sodio (NaOH) y sulfuro de sodio (%3, a temperaturas elevadas de hasta 170 °C y
entre 6-7 kg/chde presién, a medida que las astillas descienderlmligestor se van
transformando en una pulpa de celulosa, generaraftey@as un residuo denominado
licor negro que es la mezcla entre licor blancagpiha disuelta. El licor negro es
sometido a recuperacion quimica siendo primero @aao para concentrar los soélidos
que luego son quemados en la caldera recuperadoesgndose licor verde compuesto
por carbonato de sodio (M20Os) y sulfuro de sodio (N&®). El licor verde es llevado al
area de caustificacion donde las sales se disuglgenhacen reaccionar con cal (CaO)
para generar licor blanco y ser devuelto a la @esdigestion. La pulpa de celulosa es
sometida a varias etapas de lavado, para elimosardstos de licor negro, y luego
clasificacion donde las astillas que no alcanzanaatcion completa son reenviadas a la
fase de digestion obteniéndose como resultado the etapa una pulpa cruda de
tonalidad café debido a la presencia de ligninaddues La pulpa cruda es, por tanto,
sometida a deslignificacion con oxigeno para elaniticha lignina mediante oxidacion
quimica, lograndose ademas reducir el uso de go&rea la etapa de blanqueo. Sin
embargo, para obtener un producto de valor comleseieealiza una etapa de blanqueo
libre de cloro elemental (ECF, elemental chlorineef, basada en diéxido de cloro
(ClO2) que permite extraer fracciones de lignina redidumla pulpa y decolorar el
remanente, cabe destacar que en esta etapa sa ¢germeayor cantidad de residuos
liqguidos del proceso, puesto que dichos residugsueden ser recuperados pues poseen
material organico disuelto y compuestos organodlmsay por tantos son enviados a un
proceso adicional de tratamiento de residuos la@ifinalmente, la pulpa blanqueada
es sometida a drenado del agua por gravedad y faoiando una ldmina que es secada



con aire caliente para luego ser cortada y apjtada su comercializacion (Zaror, 2002;
Arauco, 2014; CMPC, 2014)

1.1.2 Residuos industriales liquidos de la industiide celulosa kraft

El proceso de produccién de celulosa genera apemdmente 200 inde
residuos industriales liquidos (RILES) por tonelddacelulosa producida (Thompson y
col., 2001). La composicion de los efluentes gatwsadepende del tipo de madera
utilizada como materia prima, la tecnologia de esocaplicada, la recirculacion interna
del efluente para la recuperacion, la cantidadgim alulce suministrada y la secuencia
de blanqueo utilizada en el proceso de producciwkirel y Viraraghavan, 2004;
Ekstrand y col., 2013). De las diferentes corrierde aguas residuales generadas las
provenientes de la etapa de blanqueo son las nmanaimante, debido a la coloracion
café oscura del efluente a causa de la presenadedeforos poliméricos derivados de
la lignina, dicho color no solo reduce el atractwsual y valor recreativo del agua, sino
qgue también afecta la productividad de los ecas@$eacuaticos cuando los efluentes se
vierten en los cuerpos de agua receptores. Poradm el efluente proveniente de la
etapa de blanqueo posee toxicidad debido a los westgs organicos clorados y los
derivados de la lignina que son recalcitrantessasistemas de tratamiento biolégico y
una vez descargados a los ecosistemas tiendea@ubialarse en la cadena alimentaria
acuatica. Se han identificado mas de 1000 de estopuestos generados por el proceso
de blanqueo de la pulpa tales como: cloroformasatdy acidos resinicos, compuestos
fendlicos, taninos, catecoles, dioxinas, entresptims cuales conjuntamente se definen
como halogenado organicos adsorbibles (AOX). Espospuestos pueden ser divididos
en compuestos de alto peso molecular y compuestobaje peso molecular.
Aproximadamente el 80% de los compuestos organaosados corresponden a
derivados clorados de lignina de alto peso moled#H®& > 1000), estos generalmente
son biolégicamente inactivos y tienen una pequebiatribucion a la toxicidad y
mutagenicidad. Alrededor del 20% de AOX correspondecompuestos de bajo peso
(PM < 1000) los que son potencialmente tOxicos fmE@rganismos acuaticos, debido a

su capacidad para penetrar las membranas celolawetendencia a bioacumularse en la
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cadena alimentaria acuatica, especialmente enalsagrorporal de los animales que
ocupan los niveles tréficos superiores (Vidal y.,c2001; Savant y col., 2006; Bajpai,
2013).

1.1.3 Tratamiento de efluentes de la industria deetulosa kraft

Actualmente en la industria de celulosa los eflegisbn tratados previa descarga
al ecosistema acuatico receptor. Lo anterior cavbgdtivo de disminuir los niveles de
contaminantes que pueden causar un impacto negaltimeedio ambiente y asi dar
cumplimiento a la normativa chilena (Brunaud, 2008)

El sistema de tratamiento utilizado incluye unamaento primario, seguido de
uno secundario y en algunos casos una tecnolagiarta. El tratamiento primario tiene
como objetivo la eliminacién solidos a través ddirmentadores, teniendo eficiencias de
eliminacion promedio de 80% (Thompson y col., 200)r otra parte, el tratamiento
secundario se lleva a cabo para la eliminacion deema organica, la que se logra a
través de la degradacion bioldgica de tipo aerdbicanaerdbica (IPCC, 2001). Las
tecnologias convencionalmente utilizadas paradddgradacion son de tipo aerdbico,
destacandose los sistemas de lodos activados tpresde lecho movil o por sus siglas
en inglés MBBR (Moving Bed Biofilm Reactor) (Bajp@011; Jahren y col., 2002). Las
tecnologias aerdbicas tienen eficiencia de elinnimade materia organica de 58% de
DQO y 90% de DB@en el caso de lodos activados y 24-60% de DQO-9085 de
DBOs para sistemas MBBR (Diez y col., 2002; Jarpa y,@012; Villamar y col.,
20009).

Sin embargo, las tecnologias aerdbicas presentmemtajas asociadas al exceso
de lodos producidos, que puede representar hast®%l de los costes totales del
tratamiento, por tanto, se ha investigado la attian de tecnologias anaerdbicas cuyo
costo de eliminacion de lodos es solamente al 18%o ditilizado por biodegradacion
aerdbica (Buzzini y col., 2005). Se han obtenidlmres de eficiencia de eliminaciéon
para biodegradabilidad anaerdbica de aguas reegldalla industria de celulosa y papel
entre 80-85% de DQO con un factor de producciohidgas de 520 L/kg para una tasa
de carga orgénica de 5,75 kg DQ®tiny un TRH de 20 h en un reactor UASB



(Chinnaraj y Venkoba, 2006). Por lo anterior lasntdogias anaerdbicas son una
alternativa eficiente y sustentable para el tra¢amoi de efluentes de la industria de
celulosa.

Finalmente, la biodegradacion de la materia organantenida en efluentes de
celulosa kraft depende de la distribucion de pestecnlar pues es sabido que la
materia organica de alto peso molecular (>1000 &)mas bien recalcitrante al
tratamiento biolégico, mientras que los de bajoop®eslecular ya sean procedentes de
degradacion de lignina residual o extractivos dmédalera estos son reducidos en gran
medida luego del tratamiento biolodgico (Borton ¥,c2004; Bijan y Mohseni, 2005).

1.2  Digestion anaerdbica

La digestion anaerdbica es un proceso de degradamddgica de compuestos
organicos en ausencia de oxigeno (Anderson y2@03). A partir de la degradacién, se
obtiene una mezcla de gases denominada biogas estapgurincipalmente por metano
(50-70%), didéxido de carbono (30-50%), y pequeffagas de nitrdgeno, oxigeno,
hidrogeno y sulfuro de hidrogeno (su composiciopetiele de la materia prima y
biodegradailidad), ademas de una suspension acueseontiene 10s microorganismos
responsables de la degradacion de la materia cegdhicosta y Obaya, 2005). La
degradacion inicia con la accion de bacterias hidras que descomponen los
biopolimeros a mondémeros solubles que se conviademas a acidos graso de cadena
corta, alcoholes, hidrogeno, y didxido de carbopo Ipacterias acidogénicas. Luego
actuan las bacterias acetogénicas transformandotéymediarios fermentativos (acidos
grasos volatiles) a sustratos metanogénicos y ¢amsoacetogénicas que utilizan el
hidrogeno y didxido de carbono producido para genercetato. Finalmente, los
productos finales son transformados en metano yidbidde carbono por arqueas
metanogénicas (Angelidaki y col., 2011; Wellingexoy., 2013).

1.2.1 Microbiologia de la digestion anaerdbica
En el proceso de degradacion anaerobia de la mateganica intervienen
diversos grupos de bacterias anaerobias faculéatvanaerobias estrictas las cuales

utilizan en forma secuencial los productos metabéligenerados por cada grupo, segun
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se esquematiza en la Figura 2. El proceso de dmged anaerobia es un proceso
complejo de mudltiples etapas realizadas por ladaccombinada de cuatro grandes

grupos tréficos:

Grupo I Bacterias hidroliticas
Grupo Il Bacterias acidogénicas
Grupo I Bacterias acetogénicas

Grupo IV: Arqueas metanogénicas
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Figura 2. Esquema etapas de la digestion anaerdbica de cetof
anaerébicos complejos.



1.2.1.1 Hidrodlisis

Corresponde al primer paso en la degradacidénr@maa y se define como un
proceso en que compuestos organicos poliméricoplejors se degradan por la accién
de enzimas extracelulares para producir mondmeroémeros solubles capaces de
atravesar la barrera celular convirtiéndose asi aenesibles para las bacterias
acidogénicas (siguiente grupo en digestion anaeaplfAngelidaki y col., 2011). Los
principales sustratos son hidratos de carbono ddeolizan a azlcares simples,
proteinas a aminoacidos Y lipidos a acidos grasasadena larga. En la mayoria de los
casos la hidrolisis es considerada como la etaptalite de la velocidad para el proceso
global de la digestibn anaerdbica, por tanto, eerta@s casos es necesario un
pretratamiento para hacer posible la hidroélisisn(\eer y col., 2008). Las bacterias que
producen la hidrélisis pueden ser anaerobias tsrio facultativas e incluyen;
Clostridium spp, Peptococcus anaerobus, Bifidobacterium spp, Desulphovibrio spp,

Corynebacterium spp, Lactobacillus, Actinomyces, Staphylococcus, y Escherichia coli.

1.2.1.2 Acidificacion

Durante esta etapa los productos de hidrdlisis,po@stos organicos de bajo
peso molecular, difunden dentro de las célulasebacias a través de la membrana
celular y son posteriormente fermentados en aaidasos volatiles (AGV) tales como
acido acético, propidnico, butirico y valérico, @imo compuestos reducidos como
etanol, ademas de hidrégeno y diéxido de carbonaz(Baez y col., 2002; Angelidaki
y col., 2011). La acidogénesis es el paso mas gagal conversion en la cadena
alimentaria anaerdbica, con tasa de conversiomgimeentos bacterianos cinco veces
mas altos que los metandgenos. Por tal causa,sabtecargas o perturbacién por
compuestos téxicos, los reactores anaerobicosrsufra acidificacion, y una vez que la
alcalinidad es consumido por los acidos producadgdi comienza a caer, lo que resulta
en una mayor concentracion de AGV no disociados,apuduce a una inhibicion de la
metanogénesis (Van Lier y col., 2008). Los fermgottes incluyen diferentes géneros y
especies; entre ellos se encuentragdostridium, Bacteroides, Ruminococcus,
Butyribacterium, Propionibacterium, Eubacterium, Lactobacillus, Streptococcus,
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Pseudomonas, Desulfobacter, Micrococcus, Bacillus y Escherichia (Anderson y col.,
2003).

1.2.1.3 Acetogénesis

Durante esta etapa los productos de acidogénesiexstados a acetato, dioxido
de carbono e hidrégeno, ya que estos son los Ursagatos que pueden ser
metabolizados de manera eficiente por los metardgen la etapa final de la digestion
anaerobia. Dos grupos distintos de bacterias a&eitoas se pueden distinguir. El primer
grupo, acetogenos productores obligados de hidodg@HPA, Obligate Hydrogen
Producing Acetogens), producen acetato, diéxidoadbono e hidrégeno a partir de los
principales productos intermedios de &cidos gr@saspionato y butirato) y alcoholes
(tales como etanol) (Anderson y col., 2003). Aunda mayoria de este tipo de
reacciones consume energia, el acoplamiento eitfAQy bacterias consumidoras de
H, (metandgenos hidrogenotroficos), permite un balagcergético favorable. Tales
asociaciones microbianas en el que un organismduptor de H puede crecer
solamente en presencia de un organismo consumig@eHlenominan asociaciones
sintréficas o de transferencia interespecificaidedgeno (Diaz-Baez y col., 2002; Van
Lier y col., 2008; Angelidaki y col., 2011). Estedaciones son sensibles a pequefias
perturbaciones (en un reactor anaerébico) quewdsar b efectos inhibitorios donde por
un lado los metandgenos son inhibidas por acidasogr(sustratos de la OHPA) y los
OHPA son inhibidas por hidrégeno (sustrato de l@tamdgenos); cualquier aumento
significativo en el nivel de cualquiera de estostraios conducira finalmente a la
inhibicion de los dos grupos de bacterias (Andessonl., 2003). El segundo grupo de
bacterias acetogénicas son los homoacetogénimsjua catalizan la formacion de
acetato a partir de hidrogeno y dioxido de carb@aaticipando también en el proceso
de transferencia interespecifica de hidrogeno aydml@ mantener las concentraciones
de hidrégeno bajas requeridas por el OHPA (Andessonl., 2003; Van Lier y col.,
2008).
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1.2.1.4 Metanogeénesis

En esta etapa arqueas metanogénicas cumplen kafetapen la conversién anaerobia
de la materia organica en ¢h CO, (biogas). Las arqueas metanogénicas se clasifitaloe
grupos principales: metandgenos acetoclasticoss(eoidoras de acetato) y metandgenos
hidrogenotréficos (consumidores de hidrogeno). Enegal, alrededor del 70% del metano
producido se origina a partir de acetato como etymsor principal, mientras que el 30%
restante se origina principalmente deytCO, (Van Lier y col., 2008)

Con base en el tipo de sustrato utilizado, laseasjunetanogénicas utilizan tres
vias principales para la formacion de metano enentdgs anaerdbicota primera es la
metanogénesis hidrogenotrofiea esta eldioxido de carbono es el aceptor final de
electrones el cual es reducido a met@#m1) La reduccion de CLes importante para
mantener una baja concentracion dg ¢bndicion indispensable para los procesos de
transferencia interespecifica de. Ha segunda es metanogénesis acetoclastica donde el
carbono metilado del acetato es reducido directtareemetano y el grupo carboxilo es
oxidado a CQ(Ec. 2). Finalmente, metanogénesis metilotréficanclo los compuestos
monocarbonados metilados (metanol (Ec. 3), metilagjisulfuro de dimetilo, etc.) se
convierten en metano (Diaz-Béez y col., 2002; Adgél y col., 2011).

4H, + €O, = CH, + 2H,0 Ec.1
CH,C00™+ H* = CH,+ C0,  Ec2

4CH30H — 3CH, + CO5 + 2H,0 Ec.3

1.2.2 Inhibicion de la digestiobn anaerdbica

la digestion anaerobia es sensible a una amplisa gémcompuestos puede inhibir el
proceso por tanto una mejor comprension de los migoas fundamentales detras de la
inhibicion mejorard la aplicacion de estos procgsademas problemas tales como bajo
rendimiento de metano y la inestabilidad del procpseden ser prevenidos. Los
inhibidores comunmente presentes en los digestaregerobios incluyen amonio,
sulfuro, metales pesados y acidos grasos volatiles.
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1.2.2.1 Sulfuro

Sulfato es un componente comun de muchas agudsaks industriales. En los
reactores anaerobicos, sulfato se reduce a supiordas bacterias sulfato reductoras
(BSR). Dos etapas de la inhibicion metanogénicebidd a la reduccion del sulfato, a
saber. la inhibicién primaria debido a la compei@por el sustrato a partir de las BSR
y la inhibicion secundaria resultante de la dismidn de la poblacion metanogénicas
debido a la inhibicién de la funcion celular poifsws solubles. Debido a que las
bacterias productoras de metano y BSR operan emitasas condiciones ambientales
competirdn por los mismos sustratos con diferemiesoorganismos implicados en la
digestion anaerdbica, segun se detalla a contimg€hen y col., 2007; Chen vy col.,
2014).

Competencia entre BSR y bacterias hidrolitica y adogénicas BSR no
degradan los biopolimeros naturales como almididicpgeno, proteinas o lipidos y por
lo tanto depende de la actividad de otros orgarsspama proporcionarles productos de
degradacion, por consiguiente, la competencia nyaguce en la etapa de hidrdlisis. Y
en sustratos acidogénicos no es comun el crecim@mtBSR, aunque se ha mostrado

que utilizan azUcares y aminoacidos como sustrato.

Competencia entre BSR y bacterias acetogénicddn sustrato para las BSR e
intermediario clave en la digestion anaerdbica lepr@pionato. Las BSR muestran
mayor afinidad (k= 0,15 d") y tasas de crecimiento {g = 23 mg/L) mas rapidas que
especies sintroficas utilizadoras de propionatg= (8,05 & y pmax = 34 mg/L), por
tanto, la oxidacion sulfidogénicos de propionatdaesia de degradacion principal de
este sustrato. Butirato, otro intermediario clag®,utilizado exclusivamente por BSR
para relaciones DQO/SG 0,5, pero al aumentar dicha relacién a 3 haypstemcia

por dicho sustrato.

Competencia entre BSR y arqueas metanogeénicas hidyenotroficas Segun
consideraciones termodindmicas y afinidad de dosti@oxidacion de Fes catalizada
casi exclusivamente por BSR debido a parametragicos mas favorables, umbral de
concentracion de hidrégeno inferiores en compamnaci; los metandgenos, 10s que no
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pueden competir por Hcon el BSR. Sin embargo, la temperatura afecthadic
competencia, las BSR predominan en condicionesfitessdnientras que metandgenos

pueden competir con BSR en condiciones terméfilas.

Competencia entre BSR y arqueas metanogénicas acdésticas Los
resultados de competencia por acetato son corivadE algunos autores informan
éxito de la competencia de BSR, mientras que dtfftsmaron predominio de las
arqueas metanogénicas. Dichas discrepancias puseleratribuidas a la relacion
DQO/SQ puesto que a relaciones sobre 2,7 predominan édgndgenos mientras que
relaciones menores que 1,7 se ven favorecidas3&s Btra explicacion del predominio
de metandgenos es que las BSR tienen una menataafipor acetato que para otros
sustratos.

Finalmente, y como ya se ha podido dilucidar, slltado de esta competencia
depende de la cinética de conversion, especificmestudiado mediante la relacion
DQO/SQ, la cual deriva de la siguiente explicacion; simateria organica se oxida a
través de la reduccion de sulfato, 8 electronesligrueser aceptados por molécula de
sulfato. Dado que una molécula de oxigeno sélogaedptar 4 electrones, la capacidad
de aceptar electrones de 2 moles dednivale a 1 mol de SQequivalente a 0,67 g de
O, por g SQ. Esto significa que para los flujos de residuas goa relacion DQO/SO
de 0,67, es tedricamente suficiente sulfato didpesipara eliminar por completo la
materia organica (DQO) a través de la reduccionsdiato. Para proporciones
DQO/SQq inferiores a 0,67, la cantidad de materia orgaeansuficiente para una
reduccion completa del sulfato presente entonceée d@dadirse sustrato extra si la
eliminacion de sulfato es el objetivo del tratantwerPor el contrario, para las aguas
residuales con una relacion DQO/S&perior a 0,67, una eliminacion completa de la
materia organica soélo puede lograrse si, ademds wluccion de sulfato, también se

produce la metanogénesis (Van Lier y col., 2008).

1.2.2.2 Amonio

El amonio se produce por la degradacion biolégeéadmateria nitrogenada, en

su mayoria en la forma de proteinas y urea. Auetjaenonio es un tampdn importante
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en los procesos anaerobicos, alta cargas de amardasa generalmente rapida
produccién de AGV de modo que la capacidad de aguaxtion del sistema puede no
ser capaz de compensar la disminucion en el pHtaesio en una falla reactor. Las dos
formas principales de nitrégeno amoniacal inorgargon el ion amonio (NH) y
amonio libre (NH), siendo esta ultima la forma no ionizada toxjser; tanto, causa
principal de la inhibicion ya que es liborementenpeable a la membrana (Chen y col.,
2007). Entre los cuatro tipos de microorganismasesobios, los metandgenos son los
menos tolerantes y los mas propensos a dejar a@ercdebido a la inhibiciébn por
amonio, por ejemplo, a medida que las concentraside amonio se incrementan en el
intervalo de 4,05 a 5,73 g/L de N-MHas poblaciones acidogénicas en el lodo granular
apenas se ven afectados mientras que la poblackfenogénica pierde 56,5% de su
actividad. Respecto de la configuracion del reack®m ha encontrado que
concentraciones de 2,48 g/L de N-Nbuieden inhibir 50% de la actividad metanogénica
especifica y concentraciones que van desde 1,98 .1dt N-NH; reducen en un 50% la
produccién de metano en reactores tipo UASB. Fieatm aguas residuales ricas en
amonio, son mas dificiles de tratar en condicideasdfilas, a pesar de que la cinética
es mas favorable en comparacion con condicioneéfitass pues el amonio libre (NH

sera mucho mayor a temperaturas mas elevadas {Cluén 2014).

1.2.2.3 Metales pesados

Los metales pesados estdn a menudo presentes englas residuales
industriales en concentraciones significativagisyrhas frecuentemente encontrados son
el cobre, zinc, plomo, mercurio, cromo, cadmiofreieniquel, cobalto y molibdeno. El
efecto toxico de los metales pesados se atribuie iaterrupcion de la funcion y
estructura de la enzima por la unién de los metadestiol y otros grupos en moléculas
de proteinas o mediante la sustitucion de los e®tptesentes en la naturaleza en
grupos prostéticos de enzimas. Una caracterisistiatta de metales pesados es que, a
diferencia de muchas otras sustancias toxicas, am lsodegradables y pueden
acumularse en concentraciones potencialmente gx&8m han descrito mecanismos de

eliminacion o reduccion de las concentracionesodes de metales pesados tales como
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la precipitacion, adsorcién y la quelacion por figas organicos e inorganicos. Siendo
la precipitacion por adicion de sulfuro el métodimgipal para eliminar metales pesados

en digestion anaerdbica (Diaz-Béaez y col., 2002).

1.2.2.4 Acidos grasos volatiles

La naturaleza no disociada de los AGV les perpéteetrar en la membrana de
la célula bacteriana de manera mas eficiente gsi€®otrapartes ionizadas, y una vez
asimilados, inducen una disminucion intracelulaptiey por lo tanto una disminucién
en la tasa metabdlica microbiana desestabilizahdeaetor. Acetato ha sido descrito
como el menos toxico de los AGV, mientras que @pjnato a menudo se ha
implicado como un importante efector de fallo dgediores. La concentracion AGV en
el reactor debe mantenerse por debajo de 500 mmg/tualquier punto del tiempo y
preferiblemente por debajo de 200 mg/L para unineedto optimo (Chen y col.,
2014).

1.2.3 Beneficios de la digestion anaerdbica

El renovado interés en los aspectos energéticodadbiodegradabilidad
anaerobico de aguas residuales surge como conseulrecta de las necesidades de
nuevas fuentes de energia renovable y la preocupaobre el calentamiento global, ya
que la valorizacion del biogas generado como sulygto de la degradacion biologica
es energéticamente eficiente y respetuosa del naadiiente debido a la baja emision
de contaminantes peligrosos (Appels y col., 20Pthduciéndose aproximadamente
13,5 MJ de energia derivada de metano por kg D@@@vila, equivalente a 1,5 kWh
de electricidad (suponiendo un 40% de eficiencizateversion eléctrica). Comparado
con la degradacion aerobica de lodos activado ekfimo total de energia de la
digestién anaerdbica sobre el proceso de lodogascts es 2,2 MW (Van Lier y col.,
2008; Ghangrekar, 2012).

Microorganismos anaerobicos obtienen poca energidasl conversiones que
catalizan y, en consecuencia, se obtienen rendiose®lulares bajos en el intervalo de
0,02-0,2 g de células/g de sustrato, en contraodemlicroorganismos aerobios que

tienen rendimientos mucho mas altos entre 0,4-0de gcélulas/g sustrato. Como
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consecuencias existe una reduccion de 90% en middude lodos anaerdbicos en
comparacion con los sistemas aerébicos. Dichossl@a@erdbicos ademas tienen un
alto grado de estabilizacién permitiendo por ejenmgl almacenamiento sin alimentar
reactores para procesos que operan por temporagiiizacion como fertilizante para
la aplicacion al suelo como disposicion final y& @lilodo digerido contiene suficientes
nutrientes necesarios para las plantas (Van Losd.y 2008; Meyer y Edwards, 2014).
Otros beneficios de la utilizacion de procesos @itaeos para el tratamiento de
aguas residuales son factibilidad de aplicacidtotan instalaciones industriales a gran
escala como a pequefia escala, baja necesidadesridatas, bajos requisitos potencia,
ya que no hay necesidad de aireacion, se requieémenes de reactor pequefios y
menor espacios de terreno para aplicacién de cdeghssta 20-35 kg DQO por’ me
reactor al dia, permite el procesamiento de fuetdebiomasa con alto contenido de

agua (incluso de materia seca inferior al 40%).

1.3 Reactor anaerdbico de flujo ascendente y mantie lodos

El reactor anaerdbico de flujo ascendente y maattmdos, denominaddASB
por sus siglas en inglés (Upflow anaerobic sludigeket), es ampliamente utilizado
para el tratamiento de aguas residuales doméstigadustriales, ya que su disefio les
permite tratar efluentes que presentan materianarganedias y elevadas entre 15-40
kgDQO/n?d, para reactores escala piloto de¥(bettinga y col., 1980).

La Figura 3 muestra la configuracion del reactorSBAeste es un tanque al cual
el agua residual entra por su parte inferior ydlae manera ascendente, pasando por
una zona de digestion compuesta por un lecho derizanaerdbicas que degradan la
materia organica y los transforman en biogas. Hratée superior existe un sistema de
separacion de tres fases (liquido, soélido, gas)dpode se realiza la recogida de biogas
(Anderson y cal 2003; Bedoya y Sanches, 2009).
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Figura 3. Esquema de configuracion reactor UASB.
1.3.1 Aspectos operacionales y ambientales en rearctt ASB

Existes ciertos parametros que influyen en el raratito del reactor, los cuales
deben ser periddicamente controlados para mani@rageracion optima del reactor y
evitar un colapso del sistema. Los parametros m@mriantes se detallan en los

siguientes parrafos.

1.3.1.1 Temperatura

La temperatura es uno de los factores ambientakes influyentes, ya que
controla la actividad de todos los microorganismdsavés de dos efectos de contraste.
Generalmente, un aumento de la temperatura coraluge aumento en la actividad
microbiana, causando el aumento de tasas de cestoni hasta alcanzar una
temperatura Optima. Sin embargo, por encima detestperatura, que es caracteristica
de cada especie, da lugar a un fendmeno de inhibidel proceso. Se sabe que la
formacion biolégica de metano es posible a dosasg temperatura el mesofilo (25-
45°C) con un optimo de 30-37°C y el termdfilo (456) con un éptimo de 55-60°C
(Ghangrekar, 2012; AgroWaste, 2016). La mayoritbodaligestores industriales operan
en rangos mesofilos, sin embargo, ciertas ventiagg®en atractiva la aplicacion de
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rangos termofilos como el doble de produccién déeaneque en reactores mesofilos,
tolerar mayores velocidades de carga organica,uphodna menor cantidad de lodos,
aumento de las velocidades de reaccion y aumeataliminacion de organismos
patégenos. Sin embargo, hay varias caracteristic@sobiologicas asociado a la
digestion termofila que pueden afectar negativaenehtrendimiento de un digestor
como que a menudo son menos estables que los resactesoéfilos, requieren mas
energia para calentar el reactor, producen altaEettraciones de AGV en sus
efluentes, bajo crecimiento bacteriano o rendinoigi®,08 g SSV/ g DQO), mayor
sensibilidad a los cambios bruscos de temperatlichas desventajas por tanto hacen
que la digestion mesofila prevalezca por sobreetendfila (Anderson y col., 2003;
Amani y col., 2010).

1.3.1.2 pH

El control de pH es fundamental para el mantenitoiedel crecimiento
bacteriano éptimo y procesos de conversion enifisnsas microbianos anaerobicas.
Los microorganismos anaerébicos, especialmente ni@sandégenos, exhiben una
sensibilidad caracteristica a condiciones extretieagH. Por lo tanto, el mantenimiento
de un pH adecuado y estable dentro del digestar siebuna prioridad importante para
asegurar la digestion metanogénica eficiente. Ebmmango de pH parece ser alrededor
de la neutralidad, (6ptimo esta entre 6,3 — 7,8spa pH neutro los AGV estan
mayoritariamente (>99%) en la forma ionizada (ndc#). No obstante, cuando el pH
disminuye, los AGV estan menos disociados (toxicogjuso a pH 5.0, los AGV estan
disociados en un 50% aproximadamente (Diaz-Baex.y2002). La reduccion del pH
puede ser contrarrestado por procesos naturadkes ctamo la alcalinidad de bicarbonato
y el consumo de acidos grasos volatiles por metamaxy Si esto no ocurre, hay dos
opciones para corregir la situacion. El primer gof es detener la alimentacion del
reactor, dando a los metandgenos tiempo suficieata consumir el exceso de acidos
grasos volatiles y elevar el valor pH a un nive@able. La segunda opcion es dosificar
el reactor con élcali, es decir, NaOH 0,88, con el fin de elevar el pH o proporcionar
capacidad de tamponamiento adicional (Andersor3;20€itao y col., 2006).
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1.3.1.3 Alcalinidad

La alcalinidad es una medida de la capacidad tandebmeactor que permite
evitar la acidificacion del reactor debido a unamaglacion de AGV que inhibe los
metanogenos. Como parametro operacional en reactoraerdbicos se controla la
relacion entre la alcalinidad debida a los AGV wlealinidad total la cual a un valor de
0,2 indica una excelente capacidad buffer delmigtecon un maximo valor de 0,4; sin
embargo, en los reactores UASB, un valor de 0,8kanacidificacion (Diaz-Baez y
col., 2002; AgroWaste, 2016).

1.3.1.4 Nutrientes

Aunque los requerimientos nutricionales de lasdrad durante el proceso de
degradacion anaerdbica son bajos, pero de sumartanp@, ya que los nutrientes
aseguran que la célula es capaz de sintetizanlasas y cofactores que impulsan las
reacciones bioquimicas y metabdlicas, y ademadieioa de nitrogeno y fosforo
incrementa la eficiencia del proceso (Diaz-Baeoly, 2002). Para tener éxito en la
biodegradacién anaerdbica se proponen relacioned:IND P de 350:7:1 para aguas
residuales de baja carga y de 1000:7:1 para agmduales altamente cargadas
(Anderson y col., 2003; Amani y col., 2010).

1.3.1.5 Tiempo de residencia hidraulico

El tiempo de residencia hidraulico (TRH) se defswmmo el tiempo en que
permanece en el sistema el influente que se destaa, ty se determina dividiendo el
volumen del reactor (L) por el caudal con que isgrel influente al sistema (L/d). El
tiempo de retencidon que optimiza el proceso depdertiBpo de residuo y reactor que se
utilice, por ejemplo, se han reportado tiemposedencion usuales para aguas residuales
derivados de la industria de celulosa que varidre &4-40 horas en digestores UASB
(Buzzinni y col., 2006; Yasar y Tabinda, 2010).

1.3.1.6 Velocidad de carga orgénica

La velocidad de carga organica (VCO), correspond@ @oncentracion de

materia organica (DQO) que ingresa al sistema pmlad de volumen util y tiempo. Se
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ha encontrado VCO entre 0,53 — 1,4 kgDQ&musando como sustrato aguas
residuales derivados de la industria de celulossiepdo tratado en reactor UASB
(Buzzinni y col., 2006; Yasar y Tabinda, 2010).ailanque de reactores anaerobios se
fundamenta en una estrategia de aumento lento @artm organica, las cuales se
incrementan cuando el reactor presenta estabikdacemociones de materia organica
(Diaz-Béez y col., 2002).

1.4  Hipdtesis y Objetivos
1.4.1 Hipotesis

En base a lo previamente descrito, se postula aéotegradacion anaerdbica
de materia organica contenida en efluentes deasakraft mediante un reactor UASB

es mayor en las fracciones de peso molecular meed®00 Da que en las de mayor a
1000 Da.

1.4.2 Objetivos
Objetivo General

Evaluar la distribucién de pesos moleculares dedgeria organica en efluentes

de celulosa Kraft y su efecto en la biodegradaduilidnaerdbica en un reactor UASB.
Objetivos Especificos

1. Evaluar la eficiencia de biodegradacion de materganica en un reactor
anaerobico UASB alimentado con influente de celukisift.

2. Determinar el balance de materia en el reactorrébhm® UASB alimentado
con influente de celulosa kraft.

3. Evaluar la distribucion de pesos moleculares defluente de celulosa kraft

previo y posterior al tratamiento en un reactoradibico UASB.

21



2 MATERIALES Y METODOS
2.1  Montaje reactor UASB

Se instal6 un reactor UASB de volumen util de 2& éscala de laboratorio para
estudiar la biodegradabilidad anaerébica de agsduales provenientes de la industria
de celulosa kraft, ubicado en la Planta Pilotordeestigacion del Grupo de Ingenieria y
Biotecnologia Ambiental, en la Facultad de Cienclasbientales y el Centro de
Ciencias Ambientales EULA-Chile, de la Universidia Concepcion. En la Figura 4 se
observa un esquema del reactor y se alimenté dermascendente por medio de una
bomba peristaltica Masterflex manteniendo la tewipea por medio de una manguera
alrededor del reactor en forma de serpentin pquéase recirculé agua proveniente de
un bafio termorregulado a 40°C a través de otra Agpebistéltica Masterflex, en la
parte superior se localizé un separador de tress fé®olido-liquido-gas) a la forma de
embudo invertido y se sell6 el reactor en su psuifgerior con tapon de goma a través
del cual se hizo pasar una manguera que conectal @nbudo para que difundiera el
biogas el cual se midi6 por medio de un medidorbibgas basado en el registro
automatico de una sefial determinada por el voludeegas producido en el digestor,

segun el disefio desarrollado por Veiga y col. (1990

A)

1. Alimentacion

2. Bomba peristilitica de
alimentacion

3. Entrada influente

4. Reactor TASB

5. Separador de tres fases
6. Eluente

7. Baiio term orregulado
8. Bomba peristiltica de
redrculacion

9, Salida de biogis

10. Medidor de biogas

11. Contador de biogds

Figura 4. Configuracién reactor UASB
Donde¢ A) Esquema del sistema, B) Montaje del rea
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2.2  Determinacion de actividad metanogénica especd

El ensayo de actividad metanogénica especifica (ANKE llevdo a cabo de
acuerdo a la metodologia descrita por Soto y ¢993). Se utilizaron botellas ambar a
las cuales se adicion6 7,6 mL de lodo granularigatégnte a 2,5 gSSV/L) proveniente
de un reactor anaerobico de industria cervecermll@e solucion de nutrientes [INEl
(2,8 g/L); KHLPO, (2,5 g/L); MgSQ x 7H,O (0,1g/L); CaCl x 2H,0 (0,1 g/L) y
NaHCG; (4 g/L], 1 mL de NgS (1 g/L) y 2 mL de solucion de acidos grasos ekt
(AGV) (&cido acético 2 mg/L; acido propionico 0,5#Mx &cido butirico 0,5 mg/L)
ajustada a pH 7,0 con NaOH y 79,4 mL de agua ddaticompletando un volumen de
100 mL. El ensayo fue realizado por duplicado giadialmente se realizé un blanco sin
AGV (se adicionaron 81,4 ml de agua destilada parapletar el volumen). Como se
muestra en la Figura 5, las botellas ambar fueomeatadas a una camara de seguridad
y un frasco mariotte con una soluciébn de NaOH, dusg inyecto nitrégeno gas al
sistema para eliminar la cabeza de aire y finalenéad botellas fueron depositadas en
un bafo termorregulado a 37°C. La duracion delymfize de 20 dias en los cuales se
midié diariamente el desplazamiento de volumen aesdlucion de NaOH que
corresponde al volumen desplazado de @HCQ, contenido en el gas es absorbido) el

cual es utilizado para el calculo de la AME.

A)

Frasco
Mariotte

‘ | Camara de
) seguridad

Reactor Probeti
(botella &mbar)

Figura 5. Determinacion de la Actividad Metanogénica Espeaifi
Donde A) Esquema del sistema, B) Montaje del siatem
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La AME se expresa como gDQOCH4/gS8W se calculé a partir de la
velocidad méaxima de produccion de metano en mj/LHEste calculd se realizd segun

la Ecuacion 4 descrita por Diaz-Baez y col. (2002).

AME =R/ (FC x V X SSV) Ec. 4

Dénde: R = velocidad de produccion de Céh mL CH/d, FC = factor de
conversion en ml Ciig DQO, V = volumen efectivo de liquido en el digesen L y

SSV = concentracion de lodo en g SSV/L

2.3 Puesta en marcha reactor UASB

Una vez montado el reactor y determinada la AMEeactor fue inoculado con
6,54 gSSV/L (500 mL) de lodo granular y fue puemtomarcha con una VCO y TRH
inicial de 0,31 gDQO/ld y 2 dias, respectivamente.

2.3.1 Inéculo

Se utilizé un lodo anaerdbico granular provenieté tratamiento de aguas
residuales de una industria cervecera localizaddaeregion de La Araucania. Se
determino al lodo la cantidad de solidos suspersdidatiles (SSV) de acuerdo con
Standard Methods (APHA, 2005) y de acuerdo conN&EAlel lodo se estimo la VCO

méaxima que puede tolerar el consorcio bacteriano.

2.3.2 Influente

Se utilizé efluente proveniente de una industrizelalosa kraft de la region del
Biobio, que utiliza como materia prima las espediesalyptus globulus y Pinus
radiata, y que cuenta con sistema ECF de blanqueo. La ttenmuestra, se realizd
después del tratamiento primario de la planta,apunsiste en la eliminacion de soélidos

suspendidos. El influente fue almacenado en biddeé) L y refrigerado a 4 °C.

2.4  Operacion reactor UASB

Se oper6 el reactor en continuo por un periodo3@edias a diferentes VCO las
cuales se aumentaron de manera progresiva duraépa&s en condiciones mesdfilas a

una temperatura de 35°C. Para poner en marchaabrdetapa |) se determiné la VCO
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méaxima tolerable por el consorcio de acuerdo atimidad metanogénica especifica del
lodo anaerdbico previamente determinada, para rel fde operacion se busco
desestabilizar el sistema aumentando la VCO de mamssiderable. En la Tabla 1 se

resume las condiciones de operacion del sistenantiulas etapas de operacion.

Tabla 1. Resumen estrategia operacional reactor UASB.

Etapa | Etapa Il Etapa lll
Duracion (d) 66 45 22
VCO (gDQO/L:d) 0,31 0,44 1,89
VCS (gSQ/L-d) 0,21 0,26 0,94
TRH (d) 2,0 1,5 0,5

2.5 Monitoreo reactor UASB

Se monitoreo diariamente durante las etapas | y los veces por semana
durante la etapa Il ciertos parametros fisicos &ntrada y salida del reactor para
controlar la estabilidad del reactor mediante e] pbhductividad, potencial de 6xido
reduccién y temperatura por medio de un medidortipawhmetro portatil marca
OAKTON PC650.

Ademas, se controld la alcalinidad total, pareiahtermedia durante la etapa |
diariamente, la etapa Il dia por medio y etapadt$ veces por semana. El método
utilizado para determinar la alcalinidad fue laovation con HSO, de un volumen dado
de muestra hasta pH 4,3. La alcalinidad total giph(AT y AP), se determino segun lo
establecido por Rozzi (1986), siendo la alcalinioermedia (Al) la diferencia entre la
AT y AP, con la finalidad de determinar la relacide la alcalinidad con los AGV
(AI/AT < 0,3-0,4) para controlar el reactor. La centracion conocida hasta el pH de
5,75 corresponde a la AP, mientras que la valonaci® la muestra hasta pH 4,3,
equivale a la AT. La Al, por tanto, es la diferenentre la AT con la AP (Ripley y col.,
1986; Rozzi, 1986).
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2.6 Métodos analiticos

Se evaluo al influente y efluente el contenido degema organica determinando
el COT mediante la técnica de oxidacion catalitioca combustién a 680°C seguido de
deteccion de C@Ogenerado por la oxidacion utilizando un analizatlgases infrarrojo
(NDIR) para lo cual se empled el equipo TOC 28 IHCEhimadzu (APHA, 2005), la
materia organica degradable medida como DQO (solylbtal) mediante el método
colorimétrico de reflujo cerrado 5220-D segun Staddviethods (APHA, 2005) a 600
nm en un espectrofotometro UV-VIS UV-1800 Shima{iCh2313/24, 1997; APHA,
2005) y la materia organica biodegradable medidaocBBG; incubando las muestras
en oscuridad a 20 °C por 5 dias, determinandolastigeno disuelto con el método
Winkler azida modificada (APHA, 2005; NCh 2313/908). Se determind también el
color a las muestras de influente y efluente gusib el pH a 9, con acido clorhidrico
(HCl) o hidroxido de sodio (NaOH), segun fue nedesay se midi6 en
espectrofotometro una longitud de onda de 440 mm¢ubeta de vidrio 1x1 cm, y
compuestos especificos tales como, compuestosdesdbtales (UV 215 nm), lignina y
derivados (UV 272 nm y UV 280 nm), compuestos ataoa (UV 254 nm) y &cidos
lignosulfénicos (UV 346 nm), en cubeta de cuarzd Tm, segun describe Cecen
(2003). Todas las mediciones espectrofotométrieasfectuaron en el equipo UV-1800
Shimadzu. Finalmente, se midi6 fotométricamente hogrientes en la forma de
nitrégeno total (NT) y fosforo total (PT), el sulfay los AOX usando test en cubetas

para determinaciones en fotdbmetro Spectrocuant NOY e Merck.

2.7 Ultrafiltracion

La distribucién de peso molecular se realizé nmadi#a técnica de ultrafiltracion
(UF) en una celda agitada de 450 mL para ultraéiiém (Modelo Advantec UHP 76) a
20°C utilizando tres membranas de celulosa de padecular nominal de corte de
10000, 5000 y 1000 Da aplicando nitrdgeno sobtigeido (influente y efluente, segun
fuera el caso) en la celda agitada de acuerdoesatlblecido por Vidal y col. (2001).
Como resultado de la ultrafiltracion se obtuviecoatro fracciones distinta; una muestra

de retentado que no traspaso la membrana de 108@@m»minada “>10000 Da”, una
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muestra que traspaso la membrana de 10000 Da yefarida por la de 5000 Da
denominada “10000 — 5000 Da”, una muestra entrenEmbranas de 5000 y 1000 Da
denominada “5000 — 1000 Da” y una muestra de patmda la membrana de 1000 Da
denominada “1000 Da”.

2.8  Balance de materia organica

Se realizo el balance de materia organica en bés®®O de entrada y salida
del reactor durante todo el periodo de operacidacderdo con Van Lier y col. (2008)

el balance se estima segun la Ecuacién 5.

DQanIuente: DQQaquente"' DQOgas"' DQQodo Ec.5

Se determiné la materia organica (gDQO) del inflagnefluente calculando en
base al caudal y DQO a la entrada y salida deltaraca DQO debida al metano
(DQOya9 se determind en base a los pasos contados deaneia embargo, al no
contar paso esta se asumié equivalente a ceroQ@ &umulada en el lodo se calculd
en base a la AME y SSV del lodo a la salida dedtora

3 RESULTADOS
3.1 Caracterizacion del influente

El influente corresponde a efluente de la indasde celulosa kraft proveniente
del procesamiento d@inus radiata y Eucaliptus globulus como materia prima y
obtenido luego de haber realizado tratamiento prona

En la Tabla 2 se muestra la caracterizacion fisicogea del influente donde el
pH tiene un rango maximo de 8, pese a esto su patonedio se mantiene cercano a la
neutralidad. La materia organica posee desviacidaezb, 54 y 41% con respecto a los
promedios para DQO, DBOy COT, respectivamente. Los compuestos especificos
presentan desviaciones < 26%, siendo el color gpiesenta la mayor desviacion.
Finalmente, los nutrientes presentan desviaciomedy 50% para el PT y NT,

respectivamente.
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Tabla 2. Caracterizacion fisicoquimica influente

Parametr Unidac Rangc Promedi
pH - 6,85-8,0( 7,49 +0,.
Conductividad eléctric mS/cn 2,920- 3,471 3,120+0,1
Sdlidos suspendidos tota g/L 0,021- 0,02 0,024 £ 0,00
Solidos suspendidos volati g/L 0,016-0,02( 0,018 +0,0
Demanda quimica de oxigeno (D( mg/L 427-98t 652 + 16!
Demanda biol6gica de oxigeno (Ds) mg C,/L 111-621 321 + 16!
Carbono organico total (CC mg/L 123-41¢ 248 £ 11
Compuestos fendlicos totalyy 215 nm) mg/L 167- 284 199 + 2¢
Lignina v 280 nm) ab: 3,069-4,00( 3,712 + 0,2
Derivados de ligninwy 272 nm) abs 3,387-4,00( 3,919+0,1
Acido lignosulfoniccuy 346 nm abs 0,052-0,12¢ 0,085 + 0,0
Compuestos aromaticyyy 254 nm) abs 0,422-0,79: 0,518 + 0,0
Color vis 440 nm) ab: 0,177-0,57¢ 0,253+ 0,0
Sulfatc mg/L 265-74C 437 £ 7-
Organicos halogenados (AO. mg/L 52,5-58,25 55,1 +2
Nitrégeno tota mg/L 0,4-1,8 0,9+0,t
Fosforo tote mg/L 1,6-4,¢ 3,1+0,¢

En la Figura 6 se analizé la distribucion de pesmeoular del influente por

medio de la técnica de ultrafiltracion. La mateoiganica se encuentra distribuida
mayoritariamente en la fraccion >10000 Da con utl3® % y un 33,119,9% de DQO

Y COT, respectivamente, mientras que la menor poijpo esta en la fraccion 5000-
1000 Da con un 10,4+4,6% de DQO y un 10,7+2,9 d&.Clvdos los compuestos

especificos estan mayormente distribuidos en Ixifta >10000 Da, por ejemplo, con
42,3+10,7% de color, 50,3+12,7% de acido lignosutfié y 35,9+7,9% de compuestos
aromaticos, por el contrario, las menores propaesoestan en la fraccion <1000 Da,
por ejemplo, con un 7,4+1,0% de derivados de lgnir8,1+1,5% de lignina. Respecto
de las variaciones de la de las desviaciones cspece del promedio la mayoria de
ellas se encuentra <45%, a excepcion del colorpmnejemplo 98% en la fraccion

<1000 Da y los compuestos fendlicos totales coB%&n la fraccion 5000-1000 Da.
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Figura 6. Distribucion de peso molecular del influente plbradiltracion.

Donde A) Separacion del influente en cuatro fravesoy su distribucion respecto de la
materia organica medida como demanda quimica agiai(DQO), carbono organico

total (COT), los compuestos organicos halogenaddX)Ay los compuestos fendlico

totales (UV 215). Y B) Separacion del influente a@ratro fracciones y su distribucion

respecto de cada compuesto especifico; siendld 346 Acido lignosulfénico, UV 280

Lignina, UV 272 Derivados de lignina y UV 254 Conagtos aromaticos.

3.2 Actividad metanogénica especifica del lodo an@bico

En la Figura 7A se muestra el ensayo de actividaetamogénica especifica
donde en un periodo de 20 dias el lodo anaerdticy L2 producen 124 y 118 ml de
CH,, respectivamente, mientras que el blanco produjd &e CH. Previo a este ensayo
se determind que la concentracion de solidos sdg@nvolatiles en el lodo es de 32,7
g/L. En la Figura 7B se midi6 la actividad metarnuga, al finalizar la operacion del
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reactor, por un periodo de 20 dias el lodo anaepdbl y L2 produce 59 y 33 ml de
CHa,, respectivamente, mientras que el blanco prodzcen3de CH. Se determind

previamente que la concentracion de SSV en eldigtoinuyo a 24 g/L.
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Figura 7. Produccion de metano en el tiempo

Donde, A) Produccion de metano al inicio de opéracy B) al termino de
operacionm L1: Lodo anaerdbico; L2: Lodo anaerdbico y Blanco.

En la Tabla 3 se muestran los resultados obterddoactividad metanogénica
especifica del lodo anaerdbico al inicio y final deriodo de operacion del reactor la
cual disminuyo en 0,03 gDQ@4/g SSVd. Se determind que la actividad metanogénica
maxima que presentan las bacterias es de 0,1 gcMBSV, y que al inocular el
reactor con 500 ml de lodo anaerdbico estas puamlerar una velocidad de carga
organica (VCO) maxima de 0,654 g DQ@ILPor tanto, la primera etapa de operacion
del reactor fue a una VCO de 0,31 g DQ@/lpara que las bacterias se pudieran
aclimatar al influente con que se alimenté el ractl terminar la operacion del reactor
la actividad metanogénica del lodo disminuyo a 8 §®QQ-n4s/g SSV.
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Tabla 3. Actividad metanogénica especifica del lodo andeodb

Muestra Etapa Concentracion biomas@ctividad metanogénica
(g SSVIL) (9DQCcHag SSV)
L1 Inicio 2,5 0,108
L2 Inicio 2,5 0,111
L1 Final 2 0,070
L2 Final 2 0,066

3.3  Operacién reactor UASB
3.3.1 Parametros operacionales

En la Figura 8 se muestra la operacion del regmorun periodo de 133 dias
dividido en tres etapas las cuales se disminuyeTRH y la VCO aumenta
progresivamente. En la etapa | el TRH promedio 869,07 d y la VCO 0,31+0,06
gDQO/L.d, en la etapa Il se disminuye el TRH a 1,52+0,02 ld VCO aumenta a
0,44+0,07 gDQO/ld en promedio, finalmente en la etapa Il se hata variacion
significativa aumentando en un 329,5% la VCO regpée la etapa Il, disminuyendo en
promedio el TRH a 0,52+0,02 d y la VCO aumenta8@40,07 gDQO/Ld.
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Figura 8. Etapas de operacion y sus respectivos paramegieraaonales

Dondem TRH: Tiempo de residencia hidrauliceWwCO: Velocidad de carga organica.

3.3.2 Parametros fisicos

En la Figura 9 se siguio la alcalinidad del efleectmo una aproximacion de la
del reactor, utilizdandose como parametro de cor&otelacién entre la alcalinidad
intermedia y total (AI/AT) y ademas el seguimient® reactor por medio del pH. La
relacion Al/T estuvo entre 0,07 — 0,29 con promedi® 0,18+0,05; 0,21+0,04 y
0,21+0,02 para las etapas I, 1l y II, respectivamme@on respecto al pH se mantuvo
entre intervalos de 7,02 — 8,28, con promedios 8@&tD,24; 7,49+0,15 y 7,25+0,23 para

las etapas |, 1l y Ill, respectivamente.
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Figura 9. Relacion entre Alcalinidad total e intermedia y pH

Dondem AI/AT: Alcalinidad intermedia dividido alcalinidatbtal y» pH.

En la Figura 10 se siguio la estabilidad del mractidiendo el potencial de 6xido
reduccion (POR), se observa que el reactor opertéasrires etapas a potenciales
negativos, sin embargo, estos son mas bien cereac@® y solo desde el dia 38 (etapa
) hasta el dia 74 (etapa Il) los valores de pao&tson los Optimos para microrganismos
anaerobicos encontrandose en intervalos entre33594,6 mV.

33



Potencial de oxidoreduccion (mV)

-1004
-150+
-2004
-250+
-3004
-350

VCO (gDQO/L*d)

350

1,89

3004
2504
2004
1504
1004

50+

-504

o e /\/l N
1

.
B
;

o

70
Tiempo (d)

90 100 110 120 130 140

Figura 10. Potencial de éxido reduccion en reactor UASB

En la Figura 11 se ilustra la relacion DQO480rante la operacion del reactor la

cual se mantuvo siempre superior a 0,67 (indica pepemcia entre BSR vy

metandgenos), en promedio las relaciones fuerdQ,2; 1,1+0,25 y 1,35+0,21 en las

etapas I, Il y lll respectivamente, con rangoseef{68 — 1,80 durante toda la operacion.
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Figura 11. Relacion entre demanda quimica de oxigeno y sulfat
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34 Eficiencias de eliminacion
3.4.1 Eficiencia eliminacion de materia organica

En la Figura 12 se siguio el rendimiento del reaetobase a la capacidad de los
microrganismos de consumir la carga organica swtnada para determinar la
eficiencia de la biodegradacion anaerobica. Enidgarg 12A se utiliz6 como medida
directa la cantidad de carbono organico total estdo la eficiencia de eliminacion de
COT durante las tres etapas de operacion y engla&il2B se midieron también el
contenido de compuestos degradables medidos com® DQQlos compuestos
biodegradables medido como DB@&n la etapa | los rangos de eliminacion de COT se
encuentran entre 14,7-58,0%, la materia organiagradable entre 8,3-43,7% de
eliminacion de DQO vy la biodegradable entre 37,84%3de eliminacién de DBy En
la etapa Il los rangos de eliminacion de COT seienican entre 20,3-33,7%, la materia
organica biodegradable entre 32,1-56,1% de elindnade DBQ y la degradable entre
12,3-42,4% de eliminacion de DQO. En la etapadsl langos de eliminacion de COT
se encuentran entre 34,9-53,9%, la materia orgdmdickegradable entre 49,1-62,8% de
eliminacion de DB@Yy la degradable entre 15,4-59,0% de eliminaciob@e.

35



A ETAPA ETAPA I ETAPAIII —
) 100 , , 22 B
| | :I
< 90 ! ! 20 &
~ | | O
= 80 | | —1,8 ()
S | | 16 2
z 701 ! l ~ 8
\ I I -
S 60- I : -
£ 5 ! ! 1.2 3
£ —" : : L10 S
1 I
g 4 / \ e ! S log &
c 304 | S ! . /: 2
% /. : ] -/./ " : _0’6 o
= 204 . \Y/'.' - : L04 S
| | (8]
101 ! ! F0.2 ©
| |
O T T T T T T L T T T T T L T T 010 >
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140
B ETAPA I
) 100 ETAPAI . ETAPAII | 22 N
< | | )
£ 90- ! ! 2,0 5
®) ' ' o)
& 801 ! ! -1.8 o
A \ ' 1,6 o
> 70 \ : : ! ~
° ©
8 60- A ‘/A\A/A/ A E a -1,4 g
g \A/A\ /fk\A/A 1,2 8
§ 50 NG VA -
Q | | ~
© v ®
£ 40+ QA * : A\A’JA/A : * —0,8 o
S . . ! ! /\ - 13
= 301 \ ! Y ! * g ©
) » / ! — ! * 0,6 o
@ o X o ! / °
8 204 » - o =
g * Y $/’/‘/ ! * 0,4 <
°
% 104 ! ' ;0,2 ©
= [l ! Q
Lu O T T T T T T . T T T T T . T T Oyo g
0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100 110 120 130 140
Tiempo (d)

Figura 12. Eficiencia eliminacion materia organica
Donde A) Eficiencia de eliminaciéon de COd)(y B) Eficiencia de eliminacion de

DBOs (A) y DQO (), para ambos VCC ].

3.4.2 Eficiencia eliminacion de sulfato

En la Figura 13 se observa la eficiencia de elioigrade SQy como esta varia
con el aumento en la disponibilidad de materiamicgy SQ en base a la velocidad de
carga (g/kd) suministrada al reactor. Al inicio de la etapal Isulfato es inestable

respecto de la eliminacion, y desde el dia 25 deamon se mantiene estable en la
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eliminacion con eficiencias promedio de 12,44+6,98% eliminacion de SQ las
velocidades de carga suministradas se mantienestactes en 0,31+0,06 gDQQGdLy
0,21+0,03 gS@L-d. En la etapa Il se aumenta la VCO en un 45,1%44+0,07
gDQO/Ld y la VCS en un 21,2% a 0,26+0,05 g8@d, esto da como resultado
eficiencia de eliminacion negativas (aumento deg &@ salida del reactor) en promedio
de -12,36+6,56% al inicio de la etapa y luego desdelia 100 las eliminaciones
promedio son de 25,87+12,22%. En la etapa Ill seemtia considerablemente la VCO
en 329,5% y la VCS en 261,3% con promedios de 0,89+gDQO/Ld y 0,94+0,05,
respectivamente, la eficiencia promedio disminug®% respecto del final de la etapa
Il a12,43+14,11% de eliminacion de SO
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Figura 13. Eficiencia de eliminacion de sulfato

Dondem SQy: sulfato,e VCS: velocidad de carga de sulfatc: WCO: velocidad de
carga organica.
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3.4.3 Eficiencia eliminacion compuestos especificos

En la Figura 14 se observia eficiencia de eliminacibn de compuestos
especificos provenientes de la industria de cedul@maft tales como, el color,
compuestos fendlico totales, compuestos aroma#icmo lignosulfénico, lignina y
derivados, los cuales también requieren ser biadegios a modo de evitar que estos
afecten el ecosistema del cuerpo de agua receptoefldente. En la figura 14A se
observa la eliminacion de compuestos fendlicodastias cuales presentan eficiencia de
eliminacion promedio de 13,0+5,3%; 15,1+4,9% y 3#3,3% en las etapas I, Il y llI
respectivamente. También se observa la eliminadgoolor el cual es mas variable, en
la etapa | se observan eliminaciones promedio d2+1%,7%, pero también existen
eficiencias de eliminacién negativas (aumento derca la salida del reactor) en
promedio de -20,3+12,3%. En la etapa Il se da ideatlencia con eficiencias de
eliminacion 18,3+13,2% y eliminaciones negativas2le5+118,6% respecto del color.
Mientras que en la etapa Il el color se mantieréeframente constante a la entrada y
salida del reactor, solo alcanzando eficienciaslisheinacion de un 3,4+1,5% del color.
En la figura 14B la eliminacion de compuestos edipes es uniforme entre los
compuestos y durante todo el periodo de operacddn eficiencias de eliminacion
promedio de 10,8+4,1% de derivados de lignina, %% de lignina, 12,8+6,5% de
compuestos aromaticos y 14,2+8,1% de acido ligh@sigb. Sin embargo, en la etapa
[l los compuestos derivados de lignina y lignioa $0s mismos a la entrada y salida del

reactor.
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Figura 14. Eficiencia de eliminacién de compuestos espedfico
Donde A) Eficiencia eliminacion de Color)(y Compuestos fendlicos totalag).(Y B)

Eficiencia de eliminacion de Derivados de lignina)( Lignina @), Compuestos

aromaticos €) y Acido lignosulfonico ).

En la Tabla 4 se muestra un resumen de todas ildenefas de eliminacion

correspondiente a las tres etapas de operacigpattbr UASB.
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Tabla 4. Resumen eficiencias eliminacién de los diferepmametros estudiados durante la operacion debrddASB

ETAPA I ETAPA I ETAPA I
Parametro Unidad Rango Promedio Rango Promedio gdran Promedio
Demanda quimica de oxigeno (DQO) % 8,3-43,7 2302 123-424 251+8,7 154-59,0 34,281
Demanda biolégica de oxigeno (DBO % 374-739 595+128 32,1-56,1 42,0+949,1-62,8 54,7149
Carbono orgéanico total (COT) % 14,7-58,0 33,891 20,3-33,7 27,0+46 349-539 414+6,3
Compuestos fenolicos totalgs 215 nm) % 45—-25.2 13,053 49-235 151+4933-219 13,3%£6,3
Lignina wuy 260 nm) % 3,1-185 126+44 73-19,6 13,4+3600-92 1,0+31
Derivados de ligninguy 272 nm % 00-20,1 99+47 24-147 120+3200-89 10+3,0
Acido lignosulfénicauy 346 nm) % 1,2-276 12,1+74 103-353 183+7432-279 115+85
Compuestos aromatic@s; 254 nm % 21-26,1 125+6,7 58-219 122+45,7-29,7 144+9,0
Color (vis 440 nm) % -34,2-359 -16+21,8 -29,7-53,3 13,3+18,62,1-6,4 34=%15
Sulfato % -16,7- 26,2 7,7+10,1 -22,6-38,7 1,6%+18,36,3-40,4 11,3+14/4
Halogenados organicos adsorbibles (AOX) % 178-21,0 19,8+1,7 30-235 136+1061,2-98 7,4+6,4
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35 Caracterizacion del efluente
3.5.1 Ultrafiltracion del efluente

En las Figura 15 y 16 se muestra un seguimienta degradacion del efluente
por fraccionamiento de este mismo por medio deétamita de ultrafiltracion. Los
resultados de ultrafiltracion del influente y efite estéan divididos en cuatro fracciones
(>10000 Da, 10000 — 5000 Da, 5000 — 1000 Da y ©1n4), determinandose para cada
una de ellas la materia organica medida como DQDY, los compuestos organicos
halogenados y compuestos fendlicos totales (Fidiay ademas los compuestos
especificos provenientes de la industria de ceduikoaft (Figura 16).

De los resultados de las ultrafiltraciones en fiangra etapa de operacion la
fraccion > 10000 Da incrementa en el contenido atlad las mediciones realizadas
aumentando por ejemplo la DQO en un 12% y el catoun 24, 6%, mientras que en las
etapas Il y lll esta fraccion fue reducida en tol@@smediciones principalmente en el
color disminuyendo en un 13,8% y 10,1% en las stdipg Il respectivamente. En lo
gue respecta a las fracciones entre 10000 — 5000 9080 — 1000 Da no se observan
cambios considerables entre el influente y efluéertéendo por ejemplo el maximo de
incremento en acido lignosulfénico con un 13,8%eestapa Il y un 10,1% en AOX, los
demas valores se mantienen practicamente constaatéaccion < 1000 Da en la etapa
| se observa el maximo incremento en la DQO y catobas en un 8,1% y la maxima
disminucion en compuestos derivados de la lignoraun 11,4%, En las etapas Il y I
todas las mediciones sufren un incremento siendeagbr de estos un 60,4 % en AOX

de la etapa lll.
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Figura 15. Distribucién de peso molecular del influente yefite por ultrafiltracién
Donde A) representa el influente y B, C y D repnége el efluente en las etapas I, 1l 'y
[ll respectivamente, en cada uno se observa laragpa en cuatro fracciones y su
distribucion respecto de la materia organica medatao demanda quimica de oxigeno
(DQO), carbono organico total (COT), los compuestaganicos halogenado (AOX) y
los compuestos fendlico totales (FT).

42



A) 100 BN Color NN UV 346 [ UV 280 [ UV 272 [JUV 254
80
60
40

20+

> 10000 10000 - 5000 5000 - 1000 <1000

B) 100-
804

60-
40-
20

> 10000 10000 - 5000 5000 - 1000 <1000
C) 100-
804
60
404

Compuestos especificos (%)

20+

> 10000 10000 - 5000 5000 - 1000 <1000

D) 100-
80-
60
40-
20-

> 10000 10000 - 5000 5000 - 1000 <1000

Distribucion de peso molecular (Da)——————~

Figura 16. Distribucion de peso molecular del influente yuefite por ultrafiltracion
segun compuestos especificos

Donde A) representa el influente y B, C y D) reprean el efluente en las etapas I, Il y
[ll respectivamente, en cada uno se observa lara@pa en cuatro fracciones su
distribucion respecto de cada compuesto especifisiendo UV346: Acido
lignosulfénico, UV280: Lignina, UV272: Derivados tignina y UV254: Compuestos
aromaticos.
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3.5.2 Caracterizacion fisicoquimica del efluente

En la Tabla 5 se resumen las caracteristicas @jgianicas del efluente a la salida
del reactor UASB en las distintas etapas de op@rade este. La materia organica
medida como DBYaumenta en un 96% al pasar a la etapa Il y un@3%asar desde la
Il a la etapa lll, mientras que la DQO y COT disuayien con el primer cambio de VCO
en un 9% y 17% respectivamente, luego al pasateadara etapa aumentan en un 39 y
102% respectivamente. El sulfato disminuye un 3%aesegunda etapa y aumenta
respecto de esta un 10%. Los compuestos espedifjno®, derivados de lignina, acido
lignosulfénico, compuestos aromaticos y compuegtoslicos totales en la etapa i
disminuye entre un 3-6% Yy en la etapa Ill aumeetane un 12-24%. El color aumenta
8y 47% en las etapas Il y Ill respectivamentealnente, los AOX aumentan 8 'y 47%

respectivamente.
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Tabla 5. Caracterizacion fisicoquimica del efluente a ladaadel reactor UASB

ETAPA | ETAPA I ETAPA III

Parametr Unided Rangc Promedi Rangc Promedi Rangc Promedi
pH - 7,3-8,C 7,8 +£0,2 7,378 7,5+0,1! 7,0-7,7 7,3+0,2
Demanda quimica de oxigeno (D(C mg/L 356- 59¢€ 443 + 4. 313-44:¢ 403 + 3( 404- 66E 562 + 6(
Demanda biolégica de oxigeno (Ds) mg GCy/L 39-174 85 + 3¢ 89- 28t 167 + 8¢ 131-30¢ 209 £ 6°
Carbono organico total (CO mg/L 93-18z 132 + 2¢ 91-12¢ 110+ 1: 183-27C 222 + 3.
Compuestos fendlicos totalyy 215 nm) mg/L 154,7-177,1 164,3+7,. 143,6-179,. 158,5+8/! 142,3-236,¢ 207,7+27,
Lignina v 280 nm) ab: 3,067- 3,88( 3,356 + 0,25 2,978-3,62¢ 3,173+0,15 3,187-4,00C 3,910 + 0,27
Derivados de ligniny 272 nm) ab: 3,159-4,00( 3,611 +0,23 3,279-3,881 3,468 + 0,13 3,487-4,00C 3,943 +0,17
Acido lignosulfénico (UV 346 nm) ab: 0,042-0,10¢ 0,070 +0,01 0,061-0,08¢ 0,071 +0,00 0,062-0,10¢ 0,093 +0,01
Compuestos aromaticyyy 254 nm ab: 0,368- 0,501 0,434 +0,03 0,378-0,45¢ 0,421 +0,01 0,36¢ 0,65¢ 0,544 +0,08
Color vis 440 nm) ab: 0,176- 0,26¢ 0,217 +0,03 0,172-0,27¢ 0,235+0,02 0,235-0,30¢ 0,265 + 0,02
Sulfatc mg/L 310-72C 399+ 7¢ 240- 51¢ 386+ 7t 295-51C 425 + 7(
Organicos halogenados (AC mg/L 42,8—-44. 43,4 +0,¢ 41,4-52,% 46,8 £ 5, 64,8-71,¢€ 68,9 + 36
Nitrégeno total (NT mg/L 10,5-23,1 149 +£5,€ 12,2-17,¢ 149+ 3/ 7,4-9,2 8,1 +0,¢
Fosforo total (P1 mg/L 3,1-4.,¢ 3,80, 2,8-3,2 3,00, 2,6-3,1 29%0,:
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3.6  Balance de materia organica

En la Figura 17 se realizé un balance de mateganica para verificar que la
materia organica que entra al sistema debe saldumularse dentro del mismo, siendo el
balance realizados para todo el periodo de operaeid base a la DQO, y considerando
gue al no existir produccion de biogas cuantifiegtbr los métodos implementados en el

reactor este equivale a cero.

7
D/Q/Om

Figura 17. Balance de materia organica durante la operacibredetor UASB
Donde DQQ DQO del influente, DQ® DQO del efluente, DQR DQO metano y DQ®
DQO acumulada de biomasa

46



4 DISCUSION
4.1 Caracterizacion del influente

Respecto de la caracterizacion en la Tabla 2 dastcar que el pH se encuentra en
torno a la neutralidad con mediciones promedio d8+0,3 valor que se encuentra entre
los rangos optimos (6,3 — 7,8) reportados previdengne permiten el crecimiento del
consorcio metanogénico dentro del reactor UASB {iBiaez y col., 2002). Otro aspecto
importante son los nutrientes tales como el nitnége fésforo que se encuentran en bajas
concentraciones 0,9 £ 0,5y 3,1 + 0,8 mg/L, respactente. Sin embargo, a pesar de lo
bajos requerimientos para la digestion anaerolecaegesitd de la adicion de urea para
alcanzar una relacion DQO: N: P equivalente a 35Q; relacién recomendada para llevar
a cabo la digestion anaerobica (Anderson y coD328mani y col., 2010). Respecto de la
materia organica alimentada al reactor esta seteaiza principalmente en base a la DQO
la cual resulté en promedio ser 652+160 mg/L lol a@gaencuentra muy por debajo del
promedio de 1224+593 mg/L reportado previamenteirsege ilustra en la Tabla 6,
destacandose que los rangos varian entre 315-2585 s que por tanto la DQO del
influente se encuentra dentro de este rango. Logpuwgestos especificos provenientes del
proceso de produccion de celulosa kraft fueronradet@dos por espectroscopia UV-VIS,
dentro de estos se estudio la concentracion dewestgs fendlicos totales (199+26 mg/L),
compuestos aromaticos (abs = 0,518+0,08), acidwdigifonico (abs = 0,085+0,02) y
color (abs = 0,253 + 0.07), los cuales son simsl@a&alores previamente reportados (Diez
y col., 2002; Vidal y col., 2007; Villamar y coR009; Chamorro y col., 2010), por otra
parte, la lignina y derivados de lignina presentalores de absorbancia 82,5% mayores a
los reportados por estos mismos autores.

Se caracterizO ademas el influente separandolodiamte la técnica de
ultrafiltracion, de acuerdo al peso molecular, passsabido que dependiendo del peso
molecular de los compuestos organoclorados y ddog/ale lignina de los efluentes de
blanqueo de celulosa, estos van a afectar de mdrstiretia al ecosistema receptor (Bajpai,
2013). Por un lado, se encontrd que la mayor po@otanto de materia organica medida

como DQO y COT, como los compuestos especificansentraba en los compuestos de
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alto peso molecular, mas aun en la fraccion >1@@®0Ao cual concuerda con lo reportado
por otros autores (Vidal y col., 2001; Villamargl.¢ 2009) en que los compuestos > 10000
Da representan mas de la mitad de DQO, compuestoidos totales y color del influente.

Por otro lado, la menor proporcién tanto de matergénica medida como DQO y COT,

como los compuestos especificos se encontrabasesoiopuestos de bajo peso molecular
<1000 Da igualmente a lo descrito por los autordgsreres con porcentajes menores al
40%. Cabe mencionar, ademas, que los AOX seldigen uniformemente en las distintas
fracciones y no se encontraron estudios previoa pader comparar dichos resultados.
Finalmente, es sabido que los compuestos de algp peolecular (>1000 Da)

biol6gicamente inactivo y tener una pequefia camtidm a la toxicidad, mutagenicidad,

mientras que los de bajo peso molecular (<1000sba)os principales contribuyentes a la
mutagenicidad y bioacumulacién debido a su hidriofdad y capacidad de penetrar las
membranas celulares, lo que podria decirse esdblMopues los compuestos toxicos se
encuentran en menor proporcion en el influente e8ibargo, una mejor evaluacion de esto

se discutira posteriormente al saber coémo variens ésego de la digestion anaerdbica.
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Tabla 6. Funcionamiento de diferentes tratamientos anaar@plicado a la industria de celulosa y papel

DQO TRH VCO .
Sustrato Inoculo Reactor Referencias
(mg/L) (h)  (gDQO/Ld)
1400- 1583 10-4 2-10 Celulosa y papel Lodo granular UASB Chen y Horan, 1998
_ o Mezcla lodo o
800 -1400 48-24 0,4-1,4 Licor negro diluido _ UASB Buzzini y Pires, 2002
granular y marino
Celulosa kraft Mezcla lodo o
800 -1400 40 0,48-0,84 o _ UASB Buzzini y col., 2005
sintético granular y marino
Celulosa kraft o
800-1400 36-30 0,53-1,12 o Lodo granular UASB Buzzini y col., 2006
sintético
Celulosa kraft UASB + .
1400 30-24 1,12-1,4 o Lodo granular ) y Buzzini y col., 2006
sintético recirculacion
Lodo laguna _ )
358 - 1130 20 3,22 Celulosa y papel o UASB Chinnaraj y Rao, 2006
anaerobica
Lodo anaerdbico )
882+24  46-26  0,49-0,82 Celulosa kraft Vidal y col., 2007
floculento
Celulosa kraft _
1150 - 2200 25 1,1-2,1 _ Lodo granular HPBR Chaparro y Pires, 2011
eucalipto
Lodo anaerdbico _
315-2565 72-19 0,1-3,25 Celulosa y papel UASB Setiawan y col., 2011

floculento

A0
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4.2  Actividad metanogénica especifica del lodo anébico

Se determind que la AME del lodo anaerdbico esgD@QC-n/gSSV y que por
tanto el consorcio metanogénico puede tolerar co@amo una carga organica de 0,654
gDQO/Ld, si bien las publicaciones no contienen inforiiacacerca de AME, esto se
puede comparar con la VCO aplicada como se obserlaTabla 6 la VCO varia entre 0,1
— 10 gDQO/Ld, por lo cual se decidi6 comenzar con una VCOitachde la tolerable, es
decir, una VCQsricade 0,327 gDQO/, el cual ademéas se encuentra dentro de los rangos
previamente reportados, y que por tanto en la pareepa el reactor fue operado a una
VCOeqde 0,31+ 0,06 gDQO. Al finalizar la operacion del reactor se deterdngue la
AME fue 0,068 gDQGu4/gSSVd lo que indica que el consorcio metanogénica se
encontraba activo. Sin embargo, sufre una dismamude la actividad metanogénica de un
30% luego de 133 dias de operacién del reactor UASB) se debe segun resultados
reportados previamente por Gallegos-Garcia y c201@ a una competencia entre
metandgenos y BSR, en el cual se reporté que la AlBinuyé en un 22%, lo que se
relaciona directamente con un aumento de la aativite BSR. Si bien no se determind la
actividad sulfatorreductora en el reactor, espeaifiente al lodo, en la Figura 21 se
observé un precipitado amarillo palido en la padperior del reactor correspondiente por
tanto a precipitado de sulfato lo que indicaridasaireduccion durante la operacion del
reactor lo cual estd directamente relacionado eodigminucién en la AME del lodo
anaerobico.

I [ whi

Figura 18. Precipitacion de sulfato ezl reactor UASB

De izquierda a derecha tapén de goma, pared dabreaseparador de fases en la parte
superior del reactor.
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Otra explicacion es la inhibicion de las bacteriagtanogénicas debido a
compuestos provenientes especificamente de la d@apéanqueo de la celulosa tal como
lo demuestran Vidal y Diez (2003) en el estudiolaenfluencia de los efluentes de
blanqueo en la toxicidad metandgenica de aguaduadses del proceso de produccion de
celulosa kraft concluyendo que las resinas de ldensadePinus radiata de efluentes de
blanqueo ECF es el mas toxico para las bacteridanmgénicas. Por tanto, y como el
influente alimentado al reactor proviene de unaistiga que utiliza la tecnologia ECF esto

disminuiria la actividad metanogénica del lodo adlsieo inoculado al reactor.

4.3  Operacion reactor UASB

El reactor fue operado en continuo por un periodold3 dias, los cuales se
dividieron en tres etapas, la etapa I, Il y Ill cona duracién de 66, 45 y 22 dias,
respectivamente. La estrategia operacional quetiksdfue aumentar progresivamente
VCO, y como consecuencia se disminuye el TRH aligue las investigaciones descritas
en la Tabla 6. Para determinar la primera VCO yagmse sefialé en el apartado anterior
se determiné la AME del lodo a inocular en el reaastableciéndose una VCO de
0,31+0,06 gDQO/ld, por tanto, el TRH es de 2,06£0,07 d, luego ahpa la etapa Il se
aumento en un 42% la VCO a 0,44+0,07gDQ®@/para disminuir el TRH a 1,52+0,02 d
valor similar al promedio de la mayoria de las matliones en la Tabla 6 los cuales son de
1,3740,35 d. Para finalizar la operacion del reaseaument6 en un 329,5% la VCO, con
el objetivo de determinar qué tan estable es i frente a un aumento considerable de
carga organica.

Respecto de los parametros fisicos, primero sefipla las mediciones fueron
realizadas a la salida del reactor, es decir,laéefe, y no directamente en el reactor, sin
embargo, se considera que esta es una buena apoaxinde lo que ocurre dentro del
reactor. Para controlar que la biomasa se desaaadin condiciones 6ptimas se controld
gue la temperatura estuviera dentro del rango nhes@specificamente cercano a los
35°C, como sugieren varios autores (Anderson y, @003; Amani y col.,, 2010;
Ghangrekar, 2012) por medio de una manguera erafderserpentin enrollada alrededor
del reactor por la cual se recirculo agua proveaide un bafio termorregulado a 40°C. Por
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otro lado, como se observa en la Figura 9, se @onal pH el cual fue de 7,83+0,24;
7,49+0,15 y 7,25+0,23 para las etapas |, Il y iélspectivamente, es decir, se mantuvo
dentro de los rangos (6,3 — 7,8) recomendados [sm-Béez y col (2002) asegurando asi
que los AGV estan en la forma no téxica e indicatie que no existio acidificacion del
reactor y por tanto inhibicion de la metanogéneSia. embargo, Méndez-Acosta y col.
(2010) sugieren que, en lugar de pH, es prefedbigrolar la alcalinidad del proceso, que
permite la deteccion oportuna de los cambios dmecidad tampon de proceso y, como
consecuencia, una informacion mas precisa sobriesgjo de fracaso de proceso por la
acumulaciéon AGV. Por tanto y siguiendo la metod@adgescrita por Ripley y col. (1986),
el cual ademas indica que la operacion de digest@osa se produce cuando la relacion
Al/AT es menor que 0,3 lo cual se mantuvo tambigrelereactor pues la relacion AI/AT
fue en torno a 0,2 y nunca supero los 0,3 variamtiee 0,07 — 0,29.

Para determinar las condiciones anaerdbicas detorege determin6é el POR.
Dichos valores presentaron tres variantes repratbea, los cuales incluyen valores entre
+50 — -50 mV donde los iones de nitrato o nitristéa disponibles, menor -50 mV donde
los iones sulfato estan disponibles para la degrddale compuestos organicos y menor
que -100 mV ocurre una fermentacion acida mixtasisezalores descritos previamente,
todos indicativos de que la forma de respiraciomregerdbica. Sin embargo, para que la
degradacién de compuestos organicos ocurra conugeioth de metano se requieren
valores inferiores a -300 mV, valores no alcanzatlzante la operacion del reactor lo que
concuerda también con que no fue posible la déteade metano emitido por el reactor
(Gerardi, 2003; Amani y col., 2010).

Finalmente, un parametro de control importanteaebiddegradabilidad anaerdbica
es considerar la relacion DQO/S@ara determinar si existe un predominio de BSR o
metandgenos 0 si bien existe una competencia emttbos microrganismos. Por
consiguiente, como se ve en la Figura 11 la relaBiQO/SQ se mantuvo entre 0,68 — 1,8
con promedios de 1,12+0,2; 1,1+0,25 y 1,35+0,21asretapas |, 1l y Ill respectivamente,
tales relaciones concuerdan segun lo reportadd/aorLier y col. (2008) que existe una

competencia entre los microorganismos y que pdo tademas de la reduccion de sulfato,
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también se produce la metanogénesis pues la nel@@O/SQ fue siempre superior a
0,67. Otro grupo de investigadores (Chen y colQ720encontré que ha relaciones
DQO/SG inferiores a 1,7, como lo que sucedio en esta tigason existe un predominio
de las BSR esto concuerda también con lo reponpael@amente por Bajpai y Kondo
(2012) que seiiala la ocurrencia de una reduccibsutfato casi completa con efluentes de

la industria de celulosa y papel.

4.4 Eficiencias de eliminacion

Se determind la eficiencia de eliminacion de C®mgyra 12A) como la medida
directa de la cantidad de carbono organico totabkéda en el reactor UASB, la cual fue
en promedio de 33+13, 27+4,6 y 41,4+6,3 para lapast I, 1l y Ill, respectivamente. Sin
embargo, esta medicion no indica si los compuestgénicos son degradables o no, por
tanto, para estudiar la degradabilidad de la natmganica se determind la DQO (Figura
12B) con eficiencias de eliminacion de DQO promedi 25,9+10,2; 25,1+8,7 y 34,6
+12,8% para las etapas I, Il y Ill respectivamesgtos valores se encuentran por debajo de
los reportados previamente para investigacioneias@ra con eficiencias de eliminacion de
DQO que van desde un 45 — 90% (Tabla 7) en distiim&tamientos anaerdbicos. Por otro
lado, se midi6 especificamente la materia orgahiodegradable medida como DB®
como es de esperar posee eficiencias de eliminacéymres de 59,5 + 12,8; 420+ 9,5y
54,7 £ 4,9% para las etapas |, Il y lll respectieate las cuales se encuentran muy por
debajo de los ya reportados por Vidal y col. (20§u@g llegan hasta 94% utilizando la
tecnologia de filtros anaerobios para el tratarpieiet efluentes provenientes de la industria
de celulosa kraft.

De igual modo se control6 la eficiencia de elimidacde sulfato en el reactor
puesto que las condiciones de operacion de anasi®lson propicias también para BSR, y
ademas el influente con que se alimenta el repot®ee concentraciones entre 437+77 mg
SOYJL y por tanto este podria ser reducido y en careeda generar una inhibicion de la
metanogénesis por competencia entre arqueas métacag y BSR por sustrato. Se
detectaron eficiencias de eliminacion de sulfato7de10,1; 1,6+£18,3 y 11,3+14,4% de
eliminacion de S@para las etapas I, 1l y lll respectivamente, Chedoyan (1998) han
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reportado valores de eliminacion de ,S@ un 73% en el tratamiento de efluente de
celulosa y papel y para una relacion DQQ/Sd2 3,3 obteniendo ademas 0,22 |
CH4/gDQQemovido

Para entender mejor el comportamiento del reaegpeacto del rendimiento en base
a la capacidad de los microrganismos de consunmrdgeria organica suministrada para
determinar la eficiencia de la biodegradacion ajtdiea en la Figura 19 se resume el efecto
de variar la carga suministrada de materia orgameaida como DQO y la carga
suministrada de SQen la eficiencia de eliminacion de la DQO, DBYSQ,. De la cual
podemos decir que la VCS aumenta con el aumenta €0, pero siempre es menor,
pues la concentracion de sulfato en el influentenesor que la DQO. Respecto de las
etapas el aumento en las cargas de materia orgasigdéato suministradas al pasar desde
la etapa | a la etapa Il produce una disminucion3d&0 y 30% en la eficiencia de
eliminacion de DQO, DBy SQ, respectivamente y al pasar a la etapa Il un atorem
28, 56 y 86%.

Los efluentes provenientes de la industria de ostulkraft poseen ademas
compuestos caracteristicos provenientes principgbnede las etapas de blanqueo
conocidos como AOX, los cuales fueron biodegradsidndo reducidos en un 19,8+1,7;
13,6+10,6 y 7,416,4% para las etapas |, Il y IBpectivamente, dichos valores estan muy
por debajo de los reportados por otros autoreslgTAben que las eficiencias reportadas
van desde un 40 — 80% de eliminacion de AOX. Fieab® durante el proceso de
produccién de celulosa kraft se generan compuegti@s aportan color y compuestos
especificos los cuales se consideran toxicos debidta presencia de compuestos
extractivos de la madera que se liberan durantetigsas de coccion y descortezado, por
tanto, es fundamental estudiar la biodegradabildkadstos compuestos por ejemplo, Vidal
y col (2007) evaluaron a biodegradabilidad anaesdly toxicidad anaerdbica d&
sitoesterol y estigmaesterol dos esteroles quedionparte de los extractivos de madera los
cuales fueron eficientemente degradados en unrgste filtro anaerdbico y sin afectar la
actividad metanogénica por separado, sin embargomezcla de estos redujo en menos de

10% la actividad metanogénica. Si bien en estastigecion no se realiz6 una medicion
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especifica de los extractivos de la madera se ptedwr una idea de su comportamiento
mediante la biodegradabilidad de compuestos espeifomo lo son el color, compuestos
fendlico totales, compuestos aromatico, acido Bgifonico, lignina y derivados. En la
Figura 14A se observa la eliminacion de compuefgtoglicos totales los cuales presentan
una eficiencia de eliminacion constante en todagtapas con 13,8 + 5,3% de eliminacion
durante toda la operacion del reactor lo cual sei@mtra dentro del 13-22% reportado por
Vidal y col. (2007) con un sistema de filtro andscO (Tabla 7) y en cuanto al color este
varia en cada una de las etapas en la primera staplserva mas bien una formaciéon de
color, en la segunda hay eliminacion de color Yae@iltima el color se mantiene constante
al inicio y final del tratamiento lo cual resultateresante pues otro grupos ya reportaron
igualmente esta formacion de color como se ve ralda 7 incluso un aumento del 60%.
Una explicacion para el aumento en el color en iciontes anaerobias es la transformacion
bioldgica de precursores organicos, seguido pamgeoizacion auto-oxidativa de lignina
para formar quinonas, las cuales se condensansgritmnando compuestos de lignina alto
peso molecular de color oscuro (Kortekaas y c8P81 Milestone y col., 2004). Los demas
compuestos especificos, como se observa en laaFigiB, presentan una correlacion en su
eliminacion, las cuales no superan un 30% e inaimsel caso de la lignina y derivado de
lignina no hay eliminacién en la Ultima etapa derapion del reactor. Singh y Thakur
(2006) informaron eficiencias de eliminacion deniita y derivados de lignina de un 25%
en el tratamiento anaerobico de un reactor secalatheidos etapas.
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Tabla 7. Eficiencia de eliminacion de diferentes tratamasranaerdbicos aplicado a la
industria de celulosa y papel

Eficiencia de eliminacion (%)

Tratamiento Referencias
DQO Otros contaminantes
UASB 66 73 (SQ Chen y Horan, 1998
UASB 80 - Buzzini y Pires, 2002
UASB 81 71 — 99% (Organoclorados) Buzzini y cad02
UASB 80-86 - Buzzini y col., 2006
UASB +
) . 15-78 - Buzzini y col., 2006
recirculacion
UASB 80-85 - Chinnaraj y Rao, 2006
13-22 (UV215), -20 - -2 (Color), _
AF 46-59 Vidal y col., 2007
<94 (DBQ)
UAF 50 88 (AOX) Deshmukh y col., 2009

HPBR 45-55 40 — 45 (AOX), -60 — 20 (Color) Chaparieires, 2011

UASB 90 70 (AOX) Setiawan y col., 2011

AF: Filtro anaerébico; HPBR: Reactor anaerdbicolettho fijo horizontal; UAF: Filtro
anaerdébico de flujo ascendente; UASB: Reactor abamr de flujo ascendente y manto de

lodos.
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Figura 19. Eficiencia de eliminacion y velocidad de carga derdntes etapas de operac
del reactor UASB.

Donde A, B y C representan eficiencia de eliminacide DQO, DB@ y SO
respectivamente durante las etapas de operacidn Il ((I=) y Il (8) a distintas cargas
suministradas representadas por VGPYVCS @).
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45 Caracterizacion del efluente

En la primera etapa de operacion, solo los compsiestpecificos (excepto el color)
de bajo peso molecular (<1000 Da) son degradadodigestion anaerdbica, sin embargo,
representan una menor proporcion del total dekafk) por el contrario, en la segunda y
tercera etapa son degradados los compuestos éspedé alto peso molecular (>10000
Da), mientras que las fracciones de peso moledf800 < Da < 1000 se mantienen
estables luego de la biodegradacion anaerobica.s®bbbservé degradacion anaerobica de
AOX en la segunda etapa de operacion en las tesiéines de peso molecular >1000 Da.
Sin embargo, representan una menor proporcionatial del efluente. Mientras que la
fraccion <1000 Da se observa un incremento de hast81% en la tercera etapa de
operacion, es decir, esta fraccion son recalc#saat la biodegradacion anaerdbico. Sin
embargo, segun lo reportado por Ali y Sreekrishi2@01) y Savant y col. (2006) los AOX
de alto peso molecular se mantiene estables yddsag peso molecular son degradados
luego de la digestién anaerdbica de efluentes premtes de la industria de celulosa y
papel. Sélo después de la primera etapa de operhcifiaccion de alto peso molecular,
especificamente la de >10000 Da incrementa un 12%3yen la materia organica medida
como DQO y COT (Figura 15B) respectivamente e mero 25% respecto del color
(Figura 12B), lo cual de acuerdo con Kortekaasly (d998) y Milestone y col. (2004) se
deberia a que lignina de bajo peso molecular esnpokada a lignina de alto peso
molecular, lo cual concuerda con el aumento elglana y derivados de lignina (Figura
16B). Finalmente se determind, de acuerdo conSe®@2000, el cual establece norma de
emision para la regulacion de contaminantes asosiadas descargas de residuos liquidos
a aguas marinas y continentales superficiales lyase a la caracterizacion fisicoquimica
descrita en la Tabla 5 respecto del efluente alldasdel reactor este Unicamente cumple
con los limites maximos permitidos para descargeediluos liquidos a cuerpos de agua
fluviales considerando la capacidad de dilucion réekeptor (Tabla 2, DS 90/2000) y a
cuerpos de agua marinos fuera de la zona de pr@teldoral (Tabla 5, DS 90/2000), esto

en base solo a los parametros medidos en la igaegin y descritos en dichas tablas, los
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cuales incluyen DB§) pH, SO4, temperatura y NTK (se estim6 que si Nddiao es

menor a la normativa el NTK también lo serd, puesabido que el NT > NTK).

4.6  Balance de materia organica

El balance de materia organica realizado en b#&s®QO refleja la baja eficiencia
de eliminacion de materia organica pues un 67,8%ad®QO del influente no fue
biodegradada anaerébicamente bajo las condiciatediadas en la investigacion. Por otra
parte, existe una diferencia de un 19,6% de la Q#®salida del reactor con respecto a la
de entrada tal diferencia en el equilibrio se digbsegln lo expuesto por Van Lier y col.
(2008) a la presencia de aceptores de electroteaativos como nitrato, sulfato o sulfito
resultando en una eficiencia de tratamiento gloffgrior en el sistema y ademas una

disminucion en la produccién de metano.

4.7  Proyecciones

Respecto de los resultados obtenidos, la biodegitatial anaerdbica de efluentes
provenientes de la industria de celulosa kraftp teg condiciones estudiadas en un reactor
tipo UASB no es factible su utilizacion como siséente tratamiento pues posee bajas
eficiencias de eliminacion de materia organica p@®@btiene biogas como subproducto de
valor agregado. Sin embargo, para dilucidar biepoetjué de estos resultados y para asi
poder comprender el comportamiento del reactorrderta operacion del sistema no es
suficiente Unicamente el estudio de los parAmebtreviamente descritos, se requiere
ademas el estudio del consorcio microbiano presant# lodo granular del reactor UASB,
por tanto, se proyecta determinar las comunidadesohianas predominantes en dicho
lodo por medio de la utilizacion de técnicas mol@as de PCR y DGGE y su posterior
identificacion mediante secuenciacion y de estaemsasaber si el sistema se comportd
como un sistema hibrido donde arqueas metanogéwidaacterias sulfato reductoras

compiten por sustrato lo cual afecto el rendimiatgbreactor.
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5 CONCLUSIONES

Las eficiencias de biodegradacion promedio de lEemn@aorganica durante todo el
periodo de operacion fueron 28,5% y 52,1% de DQQBPs, respectivamente, es decir,
entre un 15-60% mas bajas en comparacién a estgdiomres. Por tanto, la materia
organica no es degradada completamente bajo ladiccmmes anaerdbicas estudiadas
presentando incluso recalcitrancia a pesos molesilaenores a 1000 Da a velocidades de
carga orgéanica entre 0,44 y 1,89 gDQ@I/L

El balance de materia organica realizado a la operalel reactor UASB muestra
gue existe un 67,8% de materia organica recaltédraria digestion anaerobica y que en
consecuencia el bajo consumo de materia organidasdarqueas metanogénicas se ve
reflejado en la nula produccion de biogas en altoza

Las diferentes fracciones de pesos molecularesaleria organica del influente y
efluente tratado por digestion anaerdbica muestrg poca diferencia, evidenciando la
elevada recalcitrancia del efluente de celulosaftKfieente a la biodegradabilidad
anaerobica.

Se rechaza la hipotesis planteada, pues la biodlggtalad de la materia organica
de efluentes de celulosa Kraft bajo condicionesedacas, no presenta mejores

eficiencias de eliminacidn en fracciones de peskeootar menores a 1000 Da.
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