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RESUMEN

El tratamiento biolégico de los lixiviados del Relleno Sanitario Antanas (RSA) fue
evaluado empleando un reactor anaerobio sulfidogénico bafleado (RASB) a escala
laboratorio. La investigacion se llevo a cabo siguiendo un disefio de experimentos
factorial 3° tomando como factores la velocidad de carga organica (VCO) y la
velocidad de carga de sulfato (VCS), obteniéndose como resultado final un disefio
octagonal (punta de estrella). Con este disefio se determino que el RASB puede
alcanzar eficiencias en la remocién de la materia organica medida como demanda
guimica de oxigeno (DQO) del 65% a una VCO de 3,57 gDQO/L.dia y a una VCS
de 0,09 gSO,“/L.dia con una relacibn DQO/Sulfato de 40. Esta relacién dista
considerablemente de la considerada optima, 0,67 (Omil et al., 2000). Sin
embargo esta diferencia puede explicarse por la alimentacién secuencial del
RASB, y en consecuencia la generacion de flujo piston, que favorece la actividad
sulfidogénica en la parte frontal del reactor. Ademas, se determino que el efecto
tanto de la VCO como la VCS es cuadratico sobre la eficiencia en la remocion de
materia organica. Los resultados muestran claramente que el tratamiento de
lixiviados del RSA por un RASB es una opcion de tratamiento apropiada para
incrementar la eficiencia en la remocion de la DQO de la actual planta de
tratamiento de lixiviados.



ABSTRACT

Leachate biological treatment of Sanitary Landfill Antanas by a lab-scale baffled
anaerobic sulfidogenic reactor (BASR) was investigated. Studies were performed
using a factorial experiment design 3% considering organic loading rate (OLR) and
sulfate loading rate (SLR) as factors, resulting in a octagonal design. This design
allows to determine the BASR attained chemical oxygen demand (COD) removal
efficiencies of 65% with a OLR of 3,57g COD/L.day, a SLR of 0,09 gSO,?/L.day
and a COD/Sulfate rate of 40. This rate differs of considered optimal one by Omil
(et al., 2000), 0,67. However, this difference can be explained by sequential
feeding of BASR and its intrinsic plug-flow, increasing sulfidogenic activity at front
compartments of reactor. Besides, It found OLRs and SLRs effects are quadratic
on organic matter removal efficiency. The results have clearly indicated that landfill
leachate treatment by a BASR is an appropriate treatment option to enhance the
COD removal efficiency of current leachate treatment plant.



INTRODUCCION

Los lixiviados de los rellenos sanitarios presentan altas concentraciones de
contaminantes tales como sales inorganicas, las cuales son medidas como
demanda quimica de oxigeno (DQO) y demanda biolégica de oxigeno (DBO),
hidrocarburos halogenados y metales pesados, cloruro de sodio, carbonatos vy
sulfatos. En consecuencia se consideran desechos peligrosos y deben ser
colectados y tratados antes de su descarga (Corufia 2001).

Existen muchas maneras de realizar un tratamiento de lixiviado, sea quimico o
biolégico, las cuales pueden ser implementadas dependiendo de los resultados
que se pueden obtener a nivel experimental y a los costos involucrados para su
tratamiento, lo importante es obtener un procedimiento a bajo costo, efectivo y que
genere un impacto ambiental lo menos palpable, que permita una rapida
mitigacion de la polucién sobre los recursos afectados. Uno de estos métodos es
la depuracién mediante un reactor sulfidogenico, que se lleva a cabo en ambientes
anaerdbicos, utiliza SO4 como aceptor de electrones, emplea bacterias sulfato
reductoras (BSR), cuya importancia radica en que estas utilizan una serie de
sustratos organicos como, etanol, acetato, butirato, celulosa, etc. que se
encuentran en el lixiviado, en otras palabras, estas bacterias encuentran un
ambiente propicio para su desarrollo en el lixiviado metanogénico, y acttan como
catalizadores quimicos, usan la materia organica como substrato para la reduccion
de sulfatos, que es el principal mecanismo que produce sulfuros en condiciones
insolubles y sedimentarias (Mizuno and Naike 1994).

Las experiencias obtenidas con el uso de este tipo de sistemas en tratamiento de
aguas residuales han logrado notables avances dentro los sistemas de tratamiento
(Burbano 2002). La literatura muestra varias investigaciones que entregan
resultados muy positivos pero su implementacién en el tratamiento de lixiviados es
una nueva experiencia para la cual no existen muchas referencias relevantes
(Castillo y Martinez 2005).

Un ejemplo de esto es la planta de tratamiento de lixiviados del relleno sanitario
Antanas de la ciudad de Pasto, que realiza un proceso de transformacién bioldgica
y fisicoquimica del lixiviado mediante la implementacién de 8 etapas de
tratamiento (EMAS 1999). Para optimizar este sistema de tratamiento, se han
realizado diversas investigaciones, pero aun hoy en dia, se requiere implementar
nuevas técnicas de los sistemas actuales para mejorar y estabilizar la eficiencia
de remocién en carga con el fin de cumplir con la normatividad ambiental vigente
mediante el articulo 72 del decreto 1594 de 1984 (Decreto 1594 de 1984).
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Motivo por el cual se evalia el comportamiento de reactores a escala de
laboratorio teniendo en cuenta que las variaciones de la carga organica inciden
directamente en el tiempo de residencia y las variaciones de velocidad de carga
del sulfato de hierro inciden en la produccién de sulfuros, variaciones que nos
proporcionan la informacion suficiente, para encontrar una ecuacion cuadratica a
la que se le realiza una estimacién estadistica de su maxima pendiente con lo cual
se encuentran las condiciones adecuadas de VCO y VCS para calcular el punto
maximo de operacién. Con estos resultados se establece un esquema ortognal,
con el cual se obtiene el punto maximo de remocién denominado “punto optimo
local”.
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2. OBJETIVOS

2.1. OBJETIVO GENERAL

Evaluar la eficiencia en la remocion de materia organica de reactores
sulfidogenicos bafleados, a escala laboratorio, empleados en el tratamiento del
lixiviado producido por el Relleno Sanitario Antanas

2.2. OBJETIVOS ESPECIFICOS

e Evaluar el efecto de la velocidad de carga organica y la velocidad de carga de
sulfato sobre la remocion de la materia orgénica.

e Determinar la maxima pendiente de las relaciones entre velocidades de carga
organica y velocidad de carga de sulfato en un reactor sulfidogénico bafleado, a
escala laboratorio.

e Optimizar la velocidad de carga organica y la velocidad de carga de sulfato de
un reactor sulfidogenico bafeado, a escala laboratorio, para la remocién de la
materia organica.
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3. MARCO TEORICO

3.1. GENERALIDADES.

Los procesos de reaccion bioquimica que tienen lugar en el relleno pueden ser
aerdbicos o0 anaerdbicos. Después de colocar la basura se inician procesos
aerobios, que tardan un periodo que va de unos pocos dias a semanas, hasta que
se haya consumido el oxigeno que la carga contenia. La degradacion anaerébica
que tiene lugar a continuacién se da, de manera analoga a la descomposicién de
los lodos, en dos fases. en la primera de ellas, la “fermentacién acida”, es decir,
una gran parte de la carga organica puede descomponerse bioquimicamente en
forma facil, los organismos facultativos o anaerébicos descomponen las
sustancias organicas de partida, entre otras, proteinas, grasas e hidratos de
carbono en COq, H> y acidos grasos menores; aqui participa una gran cantidad de
organismos diferentes con condiciones de crecimiento éptimas y diferenciadas, de
tal modo que la degradacion, (excepto en el caso de condiciones extremas), casi
no esta sometida a factores negativos. En la segunda fase, conocida como
“fermentacion metanogenica”, por el contrario, la sustancia organica tiene
dificultades para continuar su degradacién, organismos estrictamente anaerébicos
(las bacterias metanogénicas) descomponen los productos de la “fermentacién
acida” y los convierten en CHy4, sustancias humicas y agua. Para ello la primera
fase debe estar tan avanzada que solo se deben tener como productos
intermedios acido acético, acido formico y Hs y CO. gaseosos. La tasa de
crecimiento de las bacterias es baja y va ligada a condiciones ambientales
relativamente limitadas por ejemplo, valores de pH entre 6,5 y 7,5, bajas
oscilaciones de temperatura y suficiente contenido de humedad (Vallero et al.
2003).

Los acidos grasos menores producidos junto con el CO., y H. durante la
“fermentacion acida”, representan una alta carga organica en los lixiviados vy
generan valores de pH &cidos; en la fase de la fermentacion metanogenica, los
acidos grasos menores son descompuestos a tal punto que los productos
restantes (como gases) pueden escapar y con ello reducir en buena medida la
carga organica de lixiviados (Sanz 2004).

La estructura de los materiales formados por componentes organicos e
inorganicos es reducida por la degradacién bioquimica, con lo cual cambian las
condiciones para la lixiviacién y la absorcién de agua, asi como el tipo e intensidad
de los procesos de reaccion bioquimica. El agua que se filtra, segun la fase de
descomposicién predominante, muestra diferentes caracteristicas (pH, carga
organica, etc.), de tal modo que por este medio existen diferentes condiciones de
disolucién. En general, existe una estrecha relacion entre el agua y los procesos
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bioquimicos, quimicos y fisicos (Kalyuzhnyi et al. 1998), (Batstone 1999),
(Rodriguez 2004).

La carga organica tiene mayor importancia para calcular el nivel toxidad de los
lixiviados. Los parametros mas importantes para ello son la DQO y la DBOs;
adicionalmente, la razén DBOs/DQO refleja el grado de degradacion de los
lixiviados en el relleno y con ello los procesos de reaccién bioquimica que estan
teniendo lugar en un momento determinado (Lopez et al. 2005), (Salazar 2006).

3.2. REACCIONES ANAEROBICAS QUE SE PUEDEN PRESENTAR EN EL
LIXIVIADO

La degradacion de la materia organica en las piscinas anaerdbicas se puede
resumir en la siguiente ecuacion:

Materia organica + nutrientes + microorganismos >
CH4 + CO2 + NHs + HoS + material organica + nuevos microorganismos.

Para que el proceso de degradacidén anaerobica transcurra de forma equilibrada
es importante que las diferentes conversiones biologicas que tienen lugar
permanezcan bien acopladas durante el proceso, evitandose la acumulaciéon de
cualquier compuesto intermedio. Igualmente es necesario diferenciar donde se
desarrolla cada una de las reacciones (Baptista 2006).

Hidrdlisis. La hidrélisis es un proceso fisico, quimico o biolégico que consiste en
generar un rompimiento a las macromoléculas formadas principalmente por
carbohidratos, proteinas y grasas que contienen una estructura compleja; este
rompimiento es llevado a cabo con fines especificos segun el tipo de proceso
seleccionado para el caso de la digestion anaerobia es considerada como la etapa
limitante por la complejidad de las moléculas.

Acidogénesis. Esta etapa se efectia por la accion de microorganismos
acidificadores, quienes toman los productos obtenidos en la etapa hidrolitica para
poder realizar su metabolismo, generando una gama de acidos organicos
carboxilicos de diferentes numeros de carbono entre estos estan: foérmico,
valérico, acético, propidnico, butirico.

Acetogénesis y Homoacetogénesis. Los productos provenientes de la etapa
anterior son transformados en acido acético, hidrégeno y didxido de carbono por
un grupo de bacterias que aportan aproximadamente el 54% de hidrégeno que se
utilizara en la formacion de metano.

Metanogénesis. En esta etapa ocurre la degradacién de acido acético y de
algunos alcoholes producidos por la fermentacion de azulcares, obteniéndose
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como compuestos finales del proceso metabdlico metano y diéxido de carbono
(Batstone 1999).

3.2.1. Categoria de bacterias que participan en la conversion de materia.
Existen cuatro grupos o categorias de bacterias que participan en los pasos de
conversion de la materia hasta moléculas sencillas como metano o didxido de
carbono y que van cooperando de forma sinérgica (Baptista 2006)

Grupo 1: bacterias hidroliticas: (clostridium, proteus, basteroides, basillus,
vibrio, acetovibrio, staphylococus) es un grupo de bacterias que rompen los
enlaces complejos de las proteinas, celulosa, lignina o lipidos que transforman en
el relleno en monémeros o0 moléculas como aminoacidos, glucosa, acidos grasos y
glicerol. En el lixiviado se presenta esta reaccion de manera aislada. Estos
mondmeros pasaran al siguiente grupo de bacterias.

Grupo 2: bacterias fermentativas acidogenicas: (clostridium, lactobacillus,
Escherichia, Bacillus, Pseudomonas, Desulfovibrio, Sarcina) convierten azucares,
aminodcidos, lipidos en acidos organicos (propionico, formico, lactico, butirico o
succinico), alcoholes y cetonas (etanol, metanol, glicerol, acetona), acetato, CO, y
H.. Esta reaccién se presenta principalmente en el relleno

Grupo 3: bacterias reductoras de azufre: mediante el proceso de la reduccion
desasimilatoria de sulfato (SO.?’ es reducido a sulfuro de hidrégeno (H.S) en
ausencia de oxigeno, actuando el sulfato como aceptor de electrones. En
ausencia de oxigeno, la bacteria Desulfovibrio, realiza la reduccién
desasimilatoria de sulfatos que consiste en pasar el sulfato a sulfuro de hierro
(Fe2S) y acido sulfhidrico (H2S). Como el ambiente de tratamiento es atéxico,
actuan las bacterias fototropicas anoxigenicas y algunas cianobacterias, que
también lo transformaran en azufre elemental. Cuando estas bacterias estén
cargadas de azufre moriran y sera necesario retirarlas del fondo para dar paso a
otras nuevas.

Grupo 4: bacterias acetogénicas: son bacterias sintroficas (que comen juntas),
es decir, solo se desarrollan como productoras de H, junto otras bacterias
consumidoras de esta molécula. Syntrophobacter wolonni, especializada en la
oxidacién de propionato, y Syntrophomonas wolfei, que oxida acidos grasos,
convierten el propionico, butirico y algunos alcoholes en acetato, hidrogeno y
diéxido de carbono, que se utilizan en la metanogénesis.

Grupo 5: Metanogenas: la digestiébn anaerobia de la materia organica en la
naturaleza, libera el orden de 500-800 millones de toneladas de metano por ano a
la atmésfera; esto se produce en la profundidad de sedimentos; existen bacterias
tanto Gram positivas como Gram negativas, estos organismos crecen muy
despacio, con un tiempo de generacién que va desde los tres dias a 35°C hasta
los 50 dias a 10°C.

19



En resumen, podemos decir que la digestion anaerobia es un proceso bioquimico
que consta de tres etapas: la hidrolitica, la acetogénica y la etapa metanogenica;
en las cuales operan una gran cantidad de bacterias que deben trabajar en un
perfecto equilibrio ya que lo producido por unas sirven de alimento para las
siguientes, formando asi una cadena que da lugar en el ultimo instante a los
productos finales del proceso (Valdes et al. 2005). Lo cual se puede observar en la
figura No. 1.

Figura 1. Reacciones biolégicas mas comunes en un relleno sanitario

Ilateria organica completa
proteinas proteinas proteinas
HIDR.OLISIS 1 1 1
¥ ¥ ¥
Aminoacidos, azucares| [acidos grasos, alcoholes
“Productos intermedios
r 1 Propionico, Butirico, Valerico, de. I
FERMENTACION /z
Y ﬂCETDGENISIS\* LA
ACETICOle HIDROGENO
HOMOACE TOGENESIS
IMetanogenisis Metanogenisis
e Metano, dicwido de carbono hidrogenotrofica

Baptista, 2006

3.2.2. Reduccion de sulfatos Es un proceso que se realiza en ambiente reductor
con abundante materia organica y que consiste en el paso de i6n sulfato a un
estado inferior de oxidacién; en general S2- y, a veces, S 6 S2032-. En presencia
de oxigeno, la principal forma existente es SO42-, cuya reduccion es solamente
posible bajo condiciones anaerobias; son, por consiguiente, condiciones
indispensables, el ambiente anaerobio y la presencia de materia organica
(Custodio y Llamas 1983), (Valdes et al. 2005).
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Se ha comprobado que, en general, las bajas concentraciones de sulfatos se
acompanan de la presencia de materia organica, existiendo una relaciéon bastante
clara entre la presencia de materia organica, el descenso en la concentracién de
sulfato y la presencia de H,S, sulfuro e hiposulfito. Ello se debe a que la reduccion
se debe a la accion de bacterias sulfato-reductoras, cuya presencia requiere la
existencia de una materia organica especifica (Bray y White 1958).

Inicialmente la materia organica utilizada, en su oxidacion, toma el oxigeno de
otros agentes oxidantes. La oxidacién total de los componentes organicos da
como resultado la formacioén de CO,, segun la siguiente reaccién que esquematiza
el proceso de reduccion de sulfato (Valdes et al. 2005).

SOZ +2CH,O (M.O.)+ H+ —>  HS- +2COs+ 2H,0

Donde CH.O representa la fuente de materia organica. La correcta estequiometria
de la reaccion dependera de la naturaleza de la materia organica involucrada. Se
diferencian dos mecanismos de reduccion de sulfatos, en los que interviene la
materia organica (Valdes et al. 2005).

- Reacciones bacterianas (requieren la presencia de determinadas bacterias)
- Reacciones termoquimicas o abidticas (requieren alta temperatura)

La reduccion de sulfatos esta ligada a la intervencidn de bacterias del género
Sporovibrio, siendo las mas importantes la Sporovibrio desulfuricans'y Sporovibrio
rubentskicki. El proceso de reduccién de sulfatos es, en general, un proceso
rapido que provoca que algunas aguas que lo sufren con cierta intensidad,
contengan sélo algunas ppm de SO,*" La evidencia directa de la reduccion es la
presencia de H.S en los pozos lo que provoca que muchas aguas subterraneas,
que han sufrido reduccién de sulfatos, tengan frecuentemente olor sulfhidrico
(Custodio y Llamas 1983).
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4. MATERIALES Y METODOS

4.1 SITIO DE ESTUDIO

La investigacion se desarrollo en la Universidad de Narifio, en donde se instalo
una bateria de siete reactores escala laboratorio; para alimentarlos se utilizo
lixiviado metanogénico traido de la planta de tratamiento ubicado en el relleno
sanitario Antanas de la ciudad de Pasto.

4.2. REACTOR

En esta investigacion se emplearon reactores sulfidogenicos bafleados (CEPA-
BIOMA, 2006) con un volumen util de 2000 mL (Figura No. 2) los reactores se
construyeron a partir de recipientes de polietleno con las siguientes
especificaciones:

Largo del reactor = 25 cm

Ancho del reactor = 15 cm

Altura del reactor = 6,5 cm

NuUmero de bafles = 6

Distancia entre bafles = 4,5 cm

Espacio entre bafle lateral y el piso 1,5 cm
Altura de bafle central 4 cm

Diametro de tuberia 1/8 de pulgada.

El volumen efectivo de cada reactor anaerobio bafleado fue de dos litros. El
volumen del lixiviado se verificé diariamente por aforo volumétrico, y la
alimentacién se hizo gradualmente mediante valvulas de control que permitieron
mantener un estricto seguimiento al caudal.
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Figura 2. Diseno del Reactor

VALVULA DOSIFICADORA
DE LIXIVIADO

A +D 1/8”
! - - T
I ,044 g
}‘ 0/0144 - }‘ *4 |~ 0,044 ] =
} ] 7—( | 0,043 =]
g 0,017 0,017
7 0,017 |~ o
. il B
\ e
’ ; -
Reactor sulfidogénico bafleado. Vista lateral. Corte AB
| | |
| | |
| | N
| N N
A | | |
— = = || | =] @B
| ] ]
| | | | |
| | | | |
| N N
| | | |
| |
I — — 025 —- — e —— —

Reactor sulfidogénico bafleado. Vista de planta

23



4.3. EVALUACION DEL EFECTO DE LA VCO Y LA VCS SOBRE LA
EFICIENCIA EN LA REMOCION DE MATERIA ORGANICA

4.3.1. Arranque del Reactor. Los reactores fueron inoculados al 10% vol/vol con
lodos provenientes de la piscina anaerobia del RSA. Inicialmente se cargaron con
dos litros de lixiviado, en operacion batch, sin adicion de nutrientes a una VCS de
0,05 g SO,%/L/dia, durante 4 semanas.

4.3.2. Fase exploratoria. En el disefio experimental se tomaron como puntos
medios del disefio las concentraciones consideradas optimas por la investigacién
realizada por el proyecto CEPA (Salazar et al. 2006), una velocidad de carga
organica (VCO) de 13 g/L/dia y una velocidad de carga de sulfato (VCSQO4.) 17
mg/L/dia.

Este disefio experimental esta basado en aumento y reducciones estandar de las
variables VCO y VCSO, a partir del punto medio; donde el primer valor de la
pareja hace referencia a la VCO y el segundo a la VCS (Figura 3, 4 y Tabla 1);
cada replica del experimento esta definido como un punto de operacion en estado
estacionario (PPEE), considerando a esta como la operacién del reactor durante
por lo menos tres veces el TRH con variaciones en la remocién de materia
organica inferiores al 10%.

Figura 3. Disposicion del montaje (diseno factorial 32)
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Figura 4. Disposicion del montaje experimental
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Tabla: 1 Condiciones de los reactores en base ala VCO y a la VCS, fase
exploratoria.

EXPERIMENTOS| NIVEL VARIABLES VARIABLES
(POEE) USADAS EN EL USADAS EN EL
ESTUDIO ESTUDIO
Mililitro | Gramo | VCOg | VCS (g
lixiviado | SO~ | DQO/L | SO
/dia) /L/dia)
1 (0,0) 800 0,1 1,72 0,05
2 (0,0) 800 0,1 1,72 0,05
3 (0,0) 800 0,1 1,72 0,05
4 (+1,+1) | 1200 0,15 2,57 0,08
5 (+1,-1) | 1200 0,05 2,57 0,03
6 (-1,+1) | 400 0,15 0,86 0,08
7 (-1,-1) 400 0,05 0,86 0,03
8 (0,+1) 800 0,15 1,72 0,08
9 (0,-1) 800 0,05 1,72 0,03
Factor de Paso 400 0,05 0,86 0,03

4.3.3. Fase maxima pendiente: Para este disefio experimental, se realizo una
estimacion estadistica de la maxima pendiente en el anterior experimento (punto
maximo de esa pendiente) la cual se utilizo como los puntos medios (0,0), (tabla
No.2)
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Tabla 2: Condiciones de los reactores en base ala VCO y a la VCS de la fase
maxima pendiente

EXPERIMENTOS VARIABLES USADAS EN EL ESTUDIO
(POEE) VCO (g DQO/ml /dia) | VCS (g SOf‘/L/dia)

1 [VCO] 1 [VCS] 1

2 [VCO] 2 [VCS] 2

3 [VCO] 3 [VCS] 3

4 [VCO] 4 [VCS] 4

5 [VCO] 5 [VCS] 5

6 [VCO] 6 [VCS] 6
Factor de Paso 400 0,05

4.3.4 Fase optimo local. En esta fase, se partié del punto mas alto presentado en
la fase “de maxima pendiente” como puntos medio (Figura 5), las nuevas
condiciones del experimento se presentan en la tabla No.3

Figura 5. Disposicion del montaje experimental (disefio factorial 2?)
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Tabla 3: Condiciones de los reactores en base a la VCO y a la VCS para
localizar el 6ptimo local

EXPERIMENTOS| NIVEL VARIABLES USADAS EN EL ESTUDIO
(POEE) VCO (g DQO/ml /dia) | VCS (g SO,/L/dia)
1 (0,0) [VCO] 1 [VCS] 1
1 (0,0) [VCO] 1 [VCS] 1
1 (0,0) [VCO] 1 [VCS] 1
2 (+1,4;0) [VCO] 2 [VCS] 2
3 (+1,+1) [VCO] 3 [VCS] 3
4 (0;+1,4) [VCO] 4 [VCS] 4
5 (-1,+1) [VCO] 5 [VCS] 5
6 (-1,4;0) [VCO] 6 [VCS] 6
7 (-1,-1) [VCO] 7 [VCS] 7
8 (0;-1,4) [VCO] 8 [VCS] 8
9 (+1,-1) [VCO] 9 [VCS] 9
Factor de Paso 400 0,05

4.4. METODOS ANALITICOS.

En la primera fase del disefio (exploratoria) se realizaron parametros de control en
el influente y en el efluente de cada reactor. Se tomaron tres muestras de cada
uno de ellos. Este proceso se realizo cada semana durante cinco semanas. El
tiempo necesario para que haya pasado al menos un tiempo de retencién
hidraulico, siendo un total de 27 muestras por cada semana (105 total de muestras
en la fase exploratoria ).

Para el segundo disefno (maxima pendiente) se tomaron 3 muestras a los 7
reactores, (6 efluentes y un influente) durante dos tiempos de retencién hidraulica
del reactor mas lento, para un total de 21 muestras cada semana (42 muestras en
total en la fase de maxima pendiente).

Para el disefio final (optimo local) se realizaron 3 muestras a los 9 reactores (mas
dos replicas del punto medio); por lo tanto fueron 33 muestras esto se realizo cada
dos dias (tiempo de retencién hidraulica para el reactor mas lento), (total de
muestras en la fase de optimo local 99) para un total de 246 muestras en la fase
completa de laboratorio. A cada muestra se les realizo los andlisis fisicoquimicos
descritos en la tabla No. 4 (APHA, AWWA y WPCF 1992).
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Tabla 4. Métodos de analisis fisicoquimicos que se utilizaran en el desarrollo
experimental

ANALISIS | METODO

SOy Turbido métrico con Bacl, (cloruro de Bario ) (anexo
A)

SST Filtracion, calentamiento A 103°C (anexo B)

SSVT Filtracion, calentamiento 550°C (anexo B)

DQO Espectrofotometrico reflujo cerrado (anexo C)

AGV Destilacién, Titulacion NaOH (anexo D)

4.4. ANALISIS ESTADISTICOS.

Se estableci6 el disefio de experimentos de “Box-Behnken”(Box and Wilson 1951),
este diseno permitié inspeccionar la respuesta para los factores de CVO y CVS,
evaluando la sensibilidad de estos en el tratamiento, una ves que se identifico la
regiéon de respuesta éptima, se establecid un nuevo disefio para caracterizar la
superficie de respuesta de acuerdo a Martinez (Briones y Martinez 1997);que
afirma que el disefio ortogonal de la familia de cuadrados dobles, que resulta de
variar las coordenadas del cuadrado inferior, es el disefio con menor sesgo con
dos factores (Briones y Martinez 2002). En general, la superficie se aproxima por
medio de una ecuacidon cuadratica para determinar la curvatura de la superficie
(Gil 2005).
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5. RESULTADOS Y DISCUSION

5.1. ARRANQUE DEL REACTOR SULFIDOGENICO BAFLEADO

Esta fase se extendié durante 4 semanas, hasta que los reactores evidenciaron
crecimiento microbiano, evidenciable en la disminucién de la DQO y en la
generacion de sulfuro de hierro. El periodo de arranque utilizado es menor a los
reportados para los reactores anaerobios, un periodo minimo de 3 meses (Salazar
Cano, 1999).

5.2. FASE EXPLORATORIA

Enlatabla 5y en la figura 6 se presentan los promedios, minimos y maximos de la
eficiencia en la remocibn de la materia organica obtenidas durante los
experimentos de la fase exploratoria, evaluados empleando un andlisis de
varianza. En ellos se puede observar que la mayor eficiencia en la remocion de la
materia organica se alcanza en el experimento POEE 9 a una VCO de 1,72
g/DQO/L/dia 'y de 0,08g/L/dia.

Tabla 5. Fase exploratoria. Influencia de la VCO y de la VCS sobre la
remocion de la materia organica

Experimento VCO VCS Remocion DQO
POEE g/L/dia g/L/dia Promedio Minimo Maximo
1 0,43 0,03 0,27 0,24 0,28
2 0,43 0,05 0,40 0,39 0,41
3 0,43 0,08 0,37 0,36 0,39
4 0,86 0,05 0,41 0,41 0,42
5 0,86 0,05 0,42 0,42 0,42
6 0,86 0,05 0,41 0,41 0,42
7 1,72 0,03 0,37 0,36 0,38
8 1,72 0,05 0,42 0,41 0,43
9 1,72 0,08 0,49 0,45 0,55
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Figura 6. Eficiencias en la remocién de carga organica (gDQO/l.dia) (fase
exploratoria)
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Tabla 6. Analisis de varianza — Fase exploratoria. Influencia de la VCO y de la
VCS sobre la remocion de la materia organica

Fuente Suma de cuadrados Df Cuadrados medios Relacion F Valor P

A:VCO 92,8267 1 92,8267 12,15 0,0399
B:VCS 120,341 1 120,341 15,75 0,0286
AA 0,292053 1 0,292053 0,04 0,8575
AB 0,3136 1 0,3136 0,04 0,8524
BB 15,5041 1 15,5041 2,03 0,2496
Total error 22,9285 3 7,64283

Total 267,223 8 R? =
(corr.) 91,4197

%

El analisis de varianza muestra tres efectos con P > 0.05, El modelo matemético
de la ecuacién fue simplificado al remover la interaccion AA, AB 'y BB con P =
0.8575, 0.8524 y 0,2496 respectivamente. A continuacién se presenta la ecuacion
de primer orden estimada:

30



Eficiencia en la Remocion de la Materia Organica = 47,0389 + 3,93333*VCO +
5,485*VCS

Los coeficientes positivos de la ecuacion indican que a medida que incrementa la
VCO y la VCS incrementa la eficiencia en la remocion de la materia organica. En
la figura 8 se muestra la grafica para la ecuacién de primer orden estimada, los
valores del contorno ascienden conforme aumentan la VCO y la VCS. Las curvas
de nivel indican que existe una combinacion de factores para maximizar la
eficiencia en la remocion de la materia organica, cuyo punto maximo aun no ha
sido determinado.

En el diagrama de efectos principales (figura 7 y 8) se observa que la remocion de
la materia organica es directamente proporcional tanto a la VCO, como a la VCS,
ya que a “medida que aumenta la escala del factor incrementa el valor en la
variable de respuesta” (Barber y Stuckey 2003).

Figura. 7 Efectos Principales (fase exploratoria)
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Figura 8: Superficie de Respuestas (fase exploratoria)
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5.3. FASE MAXIMA PENDIENTE

A partir de la anterior ecuacion lineal se determinaron los POEE para el disefio de
la fase de maxima pendiente los cuales se observan en la tabla 7. El analisis de
varianza demostrd que existe diferencia significativa entre el PPEE 4 y los demas
PPEE evaluados. Este punto corresponde a una concentracion de 3,58 g DQO/ml
/dia con 0,09 g SO4%/L/dia, (Tabla 7) en el cual se alcanzé un porcentaje de
remocién de materia organica (Anexo F) del 66% siendo este el porcentaje de
remocién de materia organica mas alto, tal como se observa en la figura 9:

Tabla 7. Fase maxima pendiente. Influencia de la VCO y de la VCS sobre la
remocion de la materia organica

Experimento vVCco VCS Remocién DQO
POEE g/L/dia  g/L/dia Promedio Minimo Maximo
1 0,99 0,05 0,49 0,47 0,50
2 1,23 0,07 0,54 0,53 0,55
3 1,93 0,08 0,59 0,57 0,61
4 3,58 0,09 0,66 0,63 0,69
5 4,84 0,10 0,59 0,56 0,62
6 5,19 0,12 0,54 0,53 0,54
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Tabla 8. Analisis de varianza — Fase maxima pendiente. Influencia de la VCO
y de la VCS sobre la remocion de la materia organica

Fuente Suma de Df Cuadrados Relacion Valor P
cuadrados medios F

Model 0,0153837 2 0,00769186 11,15 0,0408

Residual 0,00207001 3 0,000690004

Total 0,0174537 5 R?=88,14 %

(Corr.)

El andlisis de varianza de la fase de maxima pendiente muestra que hay una
relacion significante estadisticamente (95%) entre la eficiencia en la remocion de
la materia organica y los experimentos. Esta relacion es descrita por la ecuaciéon
polinomica:

Remocién de Materia Organica = 0,351552 + 0,140648*E - 0,0182289*E"2

En la figura 9 se observa como la eficiencia en la remocion de la materia organica
se incrementa hasta el experimento 4, a partir del cual la eficiencia comienza a
disminuir. La prueba Tukey de grupos homogéneos mostr6 que este punto difiere
significativamente del grupo de medias homogéneas de los experimentos 1, 2, 3, 5
y 6. Por lo tanto este punto fue escogido como el punto central en la fase de
determinacion del éptimo local.

Figura 9: Porcentaje de Remocidén de Carga Organica Reflejada en la DQO
(fase maxima pendiente)
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5.4. FASE OPTIMO LOCAL

Una vez alcanzado el punto mas alto en la curva de maxima pendiente, este fue
utiizado como el punto central de un disefio ortogonal. (Tabla 9). Con los
intervalos de VCO y VCS calculados se procedié a evaluar la eficiencia en la
remocién de la materia organica para cada POEE. Los resultados promedios, los

minimos y los maximos finales se muestran en la tabla 9 y en la figura 10.

Tabla 9. Fase optimo local. Influencia de la VCO y de la VCS sobre la
remocion de la materia organica

Experimento VCO VCS Remocién DQO
POEE g/L/dia g/L/dia Promedio Minimo Maximo
1 3,57 0,09 0,66 0,63 0,69
2 6,84 0,09 0,55 0,55 0,55
3 5,90 0,12 0,54 0,53 0,55
4 3,57 0,13 0,54 0,53 0,54
5 1,23 0,12 0,55 0,54 0,55
6 0,30 0,09 0,54 0,54 0,55
7 1,23 0,07 0,54 0,52 0,57
8 3,57 0,06 0,54 0,53 0,55
9 5,90 0,07 0,55 0,54 0,56

Tabla 10. Analisis de varianza — Fase exploratoria. Influencia de la VCO y de

la VCS sobre la remocion de la materia organica

Fuente Suma de Df Cuadrados Relacion F Valor P
cuadrados medios

A:VCO 8,3747E-7 1 8,3747E-7 0,03 0,8653

B:VCS 0,0000121608 1 0,0000121608 0,50 0,5323

AA 0,00863259 1 0,00863259 351,26 0,0003

AB 0,0000168124 1 0,0000168124 0,68 0,4687

BB 0,00962801 1 0,00962801 392,10 0,0003

Total error 0,0000736649 3 0,000024555

Total 0,0113346 8 R? =

(corr.) 99,3501 %

El andlisis de varianza muestra tres efectos con P > 0.05, El modelo matematico
de la ecuacion fue simplificado al remover la interaccion A, B'y AB con P =
0,8653, 0,5323 y 0,4687 respectivamente. Los efectos AA y BB tienen una P <
0.01, pudiéndose considerar altamente significativos.
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Figura 10. Eficiencia de remocion de carga organica reflejada en la DQO
(fase optima local)
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A continuaciéon se presenta la ecuacion de primer orden estimado y una
correlacion ajustada de 77,1192%

Remocion de la materia orgénica = 0,656691 - 0,0551065*VCO? - 0,058197*VCS?
En el diagrama de efectos principales (figura 11) se observa que el efecto es

cuadratico con un punto maximo de remocién de materia orgénica tanto para la
VCO como para lay la VCS.
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Figura 11: Efectos Principales — interaccion (fase 6ptimo local)
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Los resultados obtenidos en el analisis de efectos principales nos muestran que
las variables responsables de la respuesta en la disminucién de materia organica
son la VCO y VCS de manera independiente y de una manera cuadratica, por lo
que se calculo un punto optimo que fue para una concentracion de 3,57
gDQO/L/dia y 0,09 g SO4%/L/dia, encontrado en la fase de maxima pendiente y
ratificado en la fase optimo local (figura 12 y 13), donde se observa el punto en el
que el reactor alcanza su mejor desempeno, reflejado en el porcentaje de la
remocién de materia organica (65%) (Anexo G).



Figura 12: Superficie de Respuestas -3D (fase 6ptimo local)
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Tabla 11: Parametros operaciones en POEE evaluados

Experimento Remocion
POEE vCco VCs DQO/Sulfato  TRH u DQO
mg/L/dia  mg/L/dia g/g mol/mol dias 1/dia %
1 3567 180 40 13 0,73 1,38 0,65
2 6839 180 76 25 1,39 0,72 0,55
3 5904 230 51 17 1,20 0,83 0,54
4 3567 250 29 10 0,73 1,38 0,54
5 1230 230 11 4 025 4,00 0,55
6 295 180 3 1 0,06 16,67 0,54
7 1230 130 19 6 025 4,00 0,54
8 3567 110 65 22 0,73 1,38 0,54
9 5904 130 91 30 1,20 0,83 0,55

Para la variable de la VCO se puede explicar este comportamiento ya que, “las
bacterias del reactor consumen (degradan) la materia organica presente en el
mismo” (Saval y Villa 1999), (Perez et al. 2002), (Garrido et al. 2000), (Sanz 2004);
al incrementar la VCO el tiempo de RTH disminuye, por lo que se genera una
corriente mas fuerte dentro del reactor que al alcanzar el punto maximo, esta
corriente comienza a realizar el “fendbmeno de lavado” (Hockenhull 1959),
(Atkinson 1986), (Scragg 1997), (Doran 1998), (Yaxcelys et al. 2003); con las
bacterias, por lo cual diminuye gradualmente la remocién de materia organica, (al
ser eliminadas las bacterias) hasta que el reactor colapsa.

De las investigaciones y modelos matematicos de degradacién anaerobia
sulfidogénica revisados, ninguno opera, las variables de VCO y VCS al mismo
tiempo si no como independientes, lo que hizo dificil comparar los resultados.
Ademas, no existen otras investigaciones en las que se adicione sulfato a
voluntad, con el Unico objetivo de seleccionar una comunidad microbiana
sulfidogénica de rapido crecimiento, capaz de eliminar la mayor cantidad de
materia organica posible.

Los reactores sulfidogénicos dependen de algunos factores: la relacion DQO/SO,*
, el tipo de lodo inoculo, la retencion de los lodos, la inhibicién por HoS, el pH y la
limitacion por nutrientes (Kalyuzhnyi et al., 1998; Vavilin et al., 2000). De los
factores considerados la relacion DQO/SO4% es determinante de la actividad
biolégica del reactor, y de ella depende la concentracion de sulfuros y el pH. Existe
un valor para esta relacion determinado experimental y teéricamente empleando
modelos matematicos, que puede ser utilizado como criterio para predecir cuando
la digestiébn anaerobia de aguas de desecho ricas en sulfato se llevara a cabo
exitosamente. Cuando la relacion DQO/S0O,*>10, las concentraciones de HS libre
no excederan el valor critico de 150mg/l, y se obtendra siempre una degradacién
anaerobia estable. Por el contrario, un descenso de la relacion DQO/SO4* por
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debajo de 10 pueden conducir a una caida sustancial de la eficiencia del
tratamiento, debido a inhibicién severa por concentraciones elevadas de H.S libre
(Kalyuzhnyi et al., 1998).

Sin embargo debe también considerarse el efecto del sulfato sobre el crecimiento,
y en consecuencia la competencia entre las bacterias. En presencia del sulfato
(concentraciones bajas) las bacterias acidogénicas, acetogénicas (BA) vy
metanogénicas (PM) compiten con las bacterias sulfato reductoras (BSR) por los
sustratos organicos disponibles, especialmente por los compuestos intermedios
mas comunes en la digestion anaerdbica, tales como acetato, hidrégeno y acidos
grasos volatiles (AGV) de cadena corta como propionato y butirato (Goncalvez et
al., 2005)

Aunque muchos factores interfieren con la competicidn entre las BRS y las
arqueas metanogénicas, la predominancia de las SRB dependen principalmente
de la concentracién de sulfato en el influente (200 mg/L) y/o de la relacion
DQO/sulfato (<0,67) (Omil et al., 1998). Sin embargo existen reportes que
demuestran que las SRB pueden actuar a concentraciones superiores a los 200
mg/L y a relaciones DQO/sulfato més altas que las antes descritas. Aunque esto
es probable si se utilizan sustratos complejos, en donde no toda la materia
organica esta disponible. En estos casos la relacion DQO/sulfato no es en realidad
la calculada a partir de las velocidades de carga, sino mas baja y en
consecuencia favoreciendo la formacion del lodo anaerobio sulfidogénico
(Goncalves et al., 2005).

Lo anterior explica por que en el reactor en el POEE en una relacién DQO/sulfato
> 40 (Tabla 11), los porcentajes de remocion fueron menores, ya que existe
competencia entre estas bacterias y ninguna alcanza las condiciones optimas.
Cuando este sulfato aumenta sin ser excesivo, las condiciones del ambiente
anaerobio son mas favorables para las BRS, permitiendo que estas alcancen su
rendimiento maximo de remocién de carga organica, pero en el momento en que
el sulfato incrementa de manera exagerada este produce muchos sulfuros,
provocando la inhibicién del crecimiento bacteriano y la reduccién en la remocion
de la materia organica, tal como se observa en la figura 11.

5.5. EVALUACION DEL DISENO Y DE LOS PARAMETROS DE OPERACION

Un RAB es un reactor de alto desempefio que contiene entre tres y ocho
compartimentos en los cuales el flujo del liquido alternativamente sube y baja
entre las particiones de los compartimentos. Una de las ventajas del disefio de un
RAB es el potencial para la separacion espacial de las poblaciones acidogénicas
y metanogénicas en los compartimentos de los reactores. Esta caracteristica de
disefio permite la separacioén de las poblaciones anaerobias més sensibles, tales
como los metanogenos, de la parte frontal del reactor, donde la exposicién a
condiciones de crecimiento toxicas o desfavorables pueda ocurrir. El uso de
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técnicas moleculares basadas en el rRNA muestran claramente la diversidad
bacteriana y arqueana existente al interior de este tipo de reactores, que esta
asociada con la actividad biologica especifica de cada compartimento (Plumb et
al., 2001).

En un RAB el TRH es mas corto que el tiempo de retencion de los sélidos, en
consecuencia es mas pequefo que los digestores anaerobios convencionales. No
contiene ninguna parte mecanica, y no requiere sistemas especiales de
separacion de gas o sélidos y puede ser corrido durante largos periodos de tiempo
sin remocioén de los lodos. Ademéas puede ser operado facilmente sin requerir
personal entrenado. Las bacterias suavemente ascienden y se asientan como
resultado de las caracteristicas del flujo y de la produccién de gas, pero se
mueven a lo largo del reactor a una baja velocidad (Dama et al., 2000)

Los RAB han demostrado una alta eficiencia a altas VCO, aun en condiciones
extremas ambientales y en presencia de compuestos inhibitorios (Wang et al.,
2004), y ser tan eficaces como los reactores UASB. Los reactores RAB y UASB
fueron comparados en el tratamiento de aguas de desecho no acidicas. Ambos
fueron operados con aguas de desecho sintéticas a una VCO de 12 a 15
Kg/m3/dia con eficiencias en la remocién de la DQO del 80 al 90%, sin embargo,
la granulacion de la biomasa se alcanzo en menor tiempo en los reactores RAB
(Mrafkova et al., 2000). Este ultimo dato podria explicar los cortos periodos de
arranque necesarios en los reactores RASB, que no sobrepasaron 4 semanas,
habiéndose alcanzado el estado estacionario en la segunda semana.

En los siguientes parrafos se compara el tratamiento de aguas residuales de
diferentes tipos por reactores RAB, con el tratamiento de lixiviados del RSA por el
RASB. El porcentaje optimo de remocion alcanzado por el reactor RASB de esta
investigacion (66%) es comparable al alcanzado por RAB empleados en el
tratamiento de aguas residuales de pequefnas comunidades (58-72%), teniendo
que estas ultimas son faciles de degradar y no contienen materia organica
refractaria.

En otra investigacion se evaludé el comportamiento de un RAB en el tratamiento de
aguas industriales resultantes de desechos de almidén de trigo. Un RAB de cinco
compartimentos (13,5L) fue operado a un TRH de 72 horas (35°C), a una VCO de
1,2 KgDQO/m3/dia mostrando una eficiencia en la remocion de la DQO del 61%.
El mejor desempefio del reactor se alcanzo a una VCO de 2,5 KgDQO/m3/dia
(TRH de 2,45 dias) con una remocion de la DQO del 67%. (Movahedyan et al.,
2007). En este caso, el RASB mostro un desempeno similar, pero a VCOs (3,57
KgDQO/m3/dia) mayores y TRHs mucho menores (0,7 dias).

Uno de los parametros operacionales criticos que fue evaluado durante el

desarrollo de este proyecto fue la VCS (Tabla 11). En el grafico de efectos
principales (Figura 11) es posible observar que existe una VCS especifica a la cual
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el reactor alcanza la maxima eficiencia en la remocion de la materia organica.
Tradicionalmente se evalia el efecto del sulfato en un ecosistema anaerobio
empleando la relacion DQO/Sulfato, considerando que existe una competencia
entre las arqueas metanogénicas y las BRS.

En un estudio en reactores UASB sobre la competicion entre arqueas
metanogénicas acetoclasticas y BRS se determino que un factor clave en
determinar quien usaria el acetato, fue la relacion DQO/Sulfato. En exceso de
sulfato (DQO/Sulfato < 0,67), las BRS superaron a las arqueas metanogénicas
después de una prolongada operacion del reactor: después de 250 dias en un
reactor alimentado con una mezcla de AGVs y 400 dias en uno alimentado solo
con acetato. La cantidad de acetato usado por las BRS desde el 50% hasta el
90% (Omil et al., 1998).

La relacion DQO/Sulfato optima determinada en esta investigacion fue de 40, y la
menor utilizada evaluada fue de 3 (gr DQO 50%), que en consideracién a lo
anterior nos permite afirmar que aunque este se considere un reactor
sulfidogenico, las BRS no han superado a las arqueas metanogénicas. Sin
embargo, considerando la alimentacion secuencial de un reactor RAB, y en
consecuencia la generacién de flujo pistdn, la relacién DQO/Sulfato en el primer
compartimento es tres veces menor a la calculada para el reactor. Ademas la
relacion DQO/Sulfato se calcula para DQO soluble o rdpidamente asimilable, y en
este caso fracciones de materia organica del lixiviado son refractarias, y las
relaciones DQO/Sulfato estimadas mayores a las reales. En consecuencia las
BRS deben predominar en el primer compartimento a relaciones DQO/Sulfato
optimas, es decir menores a 0,67, y estar ausentes en los compartimentos finales.

Si se evalta la relacion DQO/Sulfato con la relacion DQO/AGV es posible
observar que esta disminuye a relaciones DQO/sulfato mayores a 80. Una relacion
DQO/AGV mas baja puede explicarse por una mayor acumulacion de acido
acético, sobre otras especies de acidos organicos, en presencia de bacterias
metanogénicas que prefieren consumir acidos organicos de mayor peso
molecular. El acido acético también resulto ser el metabolito intermedio principal
en la degradacién acidogénica de glucosa por un reactor anaerobio bafleado
metanogénico, decreciendo su concentracion a lo largo del reactor (Wang et al.,
2004).

5.6. EVALUACION DEL DESEMPENO DEL RASB EN COMPARACION CON
OTROS REACTORES EMPLEADOS EN EL TRATAMIENTO BIOLOGICO DE
LIXIVIADOS.

Los resultados obtenidos por esta investigacion son comparables en diferentes
aspectos a los obtenidos en el tratamiento anaerobio de lixiviados de rellenos
sanitarios, empleando otros disefios de reactores. El reactor RASB de esta
investigacion alcanzo eficiencias en la remocién de la materia orgéanica del 65%,
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con TRH de 0,73 dias. Un reactor UASB metanogénico empleado en el
tratamiento de los lixiviados del RS de Asturias alcanzo una eficiencia en la
remocién de la DQO del 88% y un TRH de 2-4 dias, adicionando fosfato como
nutriente, y con una fraccion refractaria a la biodegradacion del 70% (Berrueta and
Castrillon, 2007). Otra evaluacién de un reactor UASB piloto empelado en el
tratamiento de lixiviados de un relleno sanitario alcanzo eficiencias en la remocion
de la DQO del 70% después de un arranque en el que la alimentacién con materia
facilmente degradable fue reemplazada paulatinamente con lixiviado. Los ensayos
de biodegrabilidad de este lixiviado indican que el 40-50% de la DQO del lixiviado
es biodegradable. Considerando solo la materia biodegradable la remocion mas
alta de DQO fue del 90 al 100% (Berrueta et al., 1999)

En el caso de esta investigacion se alcanzo una eficiencia en la remocion menor,
pero a TRH casi tres veces menores a los reportados previamente. Ademas un
reactor UASB posee un disefio mucho mas complejo y en este caso particular se
adiciono fosfato como nutriente, un compuesto de baja concentracién en el
lixiviado y limitante del crecimiento. Asi que es bastante probable que la adicion de
este compuesto permita alcanzar remociones mucho mayores en el reactor RASB
propuesto. Por otra parte se desconoce la fraccion refractaria del lixiviado del
RSA.

Considerando la estequiometria de la reaccion (2 g de DQO para reducir 1 g de
sulfato (Isa et al., 1986) y la VCS es facil determinar que las BRS son
responsables directas de la eliminacion de una cantidad minima de materia
organica. En un experimento de tratamiento anaerobio batch de lixiviados (1100-
8200 mg DQO/L) con alto contenido de acidos grasos volatiles se detecto un
comportamiento similar. Con eficiencias en la remocion de la materia organica del
80%, las bacterias sulfidogénicas fueron responsables del 40-50%. Sin embargo
después de varias semanas con incrementos en la carga de DQO, la remocién de
la DQO alcanzada por las BRS fue del 4-8%, mientras el 40-70% fue alcanzado
por la arquea metanogénicas. (figura 14) En cualquiera de las dos etapas, los
AGVs menos el acido acético fueron rapidamente degradados (Erdirencelebi et al.,
2007). Sin embargo otras investigaciones muestran que las BRS son responsables
absolutas de la eliminacion de la materia organica, siendo parte de esta de origen
particulado. Este es el caso de un reactor RSBR alimentado con aguas de
desecho municipales a una VCO de 0,5 Kg/m3/dia, una relacion DQO/sulfato de 1,
un TRH de 48 horas y una DQO en el influente de 1000 mgDQO/L (Enongene,
2003).

La acumulacién de acido acético al interior de reactores anaerobios empleados en
el tratamiento de lixiviados puede explicarse por la cinética de degradacién de los
acidos grasos. En un reactor de 7 compartimentos de este tipo se demostré que
cada uno de estos posee un modelo de degradacion distinto: la remocién del
acetato y del n-butirato se ajusta a la ecuacién Michaelis-Menten, y la remocion
del propionato a una ecuacién de primer orden. En este y en otros reactores
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también se ha demostrado que bajo condiciones de alimentacién secuencial no se
lleva a cabo la B-oxidaciéon del butirato, sino que el butirato parece ser
decarboxilado anaerébicamente, y el piruvato producido inmediatamente
consumido. En consecuencia, considerando que la degradacion del butirato
produce, usando el propionato como intermediario, una mol de acetato por cada
mol de butirato removido (Gourdon et al., 2004).

Figura 14: Estequiometria del RASB
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En el RASB esta acumulacién de acido acético es evidenciable en la relacién
DQO/AGV del efluente que coincide con la de un efluente con un contenido
mayoritario en acido acético. Aun las BRS tienen preferencia por el acido butirico y
el propionico, mas que por el acido acético. Ademas considerando la alimentacion
secuencial del sulfato en este reactor bafleado las condiciones sulfidogénicas solo
debieron haber prevalecido en los primeros compartimentos.

Finalmente, otra investigacion habia evaluado el desempefio de un reactor
sulfidogénico en el tratamiento de lixiviados del RSA. Un reactor sulfidogénico de
lecho fijo fue operado a una VCO aproximada de 1g/L.dia fue capaz de remover el
50% de la materia organica presente como DQO en el lixiviado del RSA,
proveniente de la segunda piscina de lixiviados de la PTLRSA; siendo superados
los resultados en esta investigacion ya que se alcanzo a remover 65% de la
materia organica presente como DQO en el mismo lixiviado (segunda piscina)
pero a una VCO tres veces superior (3,57 g/l.dia) (Burbano, 2002).
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6. CONCLUSIONES

Las variables mas influyentes en la remocién de carga organica fueron la VCO y la
VCS, teniendo un comportamiento cuadratico, por lo que se observa que el
crecimiento bacteriano es ascendente, posteriormente optimo (estable) y
finalmente decreciente.

Se encontr6 que los valores de VCO y VCS que maximizan la remocion de materia
organica son 3,57gDQO/L/dia y 0,09 g SO4%/L/dia. respectivamente, con los
cuales se alcanza una remocidén de materia organica del 65%, y corresponde a la
cima de la superficie de respuesta descrita por el modelo matematico estimado.

Las bacterias del reactor degradan la materia organica presente en el mismo,
alcanzando un punto maximo de remocion. Al incrementar la VCO, el tiempo de
RTH disminuye, por lo que se genera una corriente mas fuerte dentro del reactor,
provocando un barrido de las bacterias, y consecuentemente diminuye
gradualmente la remocion de materia organica, hasta que el reactor colapsa.

La relacion DQO/Sulfato optima determinada en esta investigacién fue de 40, que
considerando la determinada por Omil et al. (2000) de 0,67 dista excesivamente.
Sin embargo esta diferencia puede explicarse por la alimentacion secuencial del
flujp RASB, y en consecuencia la generacion de flujo piston. Esta relacion
calculada para el primer compartimento es tres veces menor a la calculada para el
reactor y considerando la naturaleza refractaria de fracciones de la materia
organica del lixiviado cercana a 10, favoreciendo la actividad sulfidogénica en el
primer compartimento.
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7. RECOMENDACIONES

% Es conveniente realizar una investigacion donde se evalué la influencia de
micronutrientes y factores de crecimiento en el reactor RASB. En esta
investigacion solo se evalu6 el efecto de la VCO, actuando la materia organica
como el donador de electrones, y de la VCS, actuando el sulfato como aceptor de
electrones.

% Una comprensiéon adecuada de la ecologia de un reactor RASB podria
lograrse en un estudio similar en donde se evalué el comportamiento de los
factores fisicoquimicos al interior de cada compartimiento y la distribucion espacial
de las poblaciones microbianas.

% Realizar una evaluacién a escala piloto del reactor disefado y de los puntos
optimos encontrados; existe un estudio preliminar a escala piloto de este reactor
desarrollado por el grupo CEPA, en el cual se podria operar al reactor con dichos
puntos.

% Este estudio a escala piloto y la actual investigacién seran utiles en el disefio y
operacion de un reactor de este tipo a escala real, que ha sido contemplado como
una alternativa por EMAS para las modificaciones de la actual planta.
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ANEXOS

Anexo A: Sulfatos método espectrofotometrico.

Principio: el i6n sulfatos el precipitado en un medio acido (HCI), con cloruro de
varios (BaCly). En forma de cristales BaSO, se mide a través de
espectrofotometria.

Interferencia: interfieren el color y la excesiva cantidad de materia suspendida,
removiéndose por filtracion. Si el color y la materia suspendida estan presentes en
cantidades pequefias en comparacién con el lon SO4 corregir la interferencia
utilizando un testigo (muestra) sin agregar el directivo BaCl, el silice en exceso por
encima de 500 mg/L interferira, en aguas que contengan grandes cantidades de
materia organica puede no ser posible la precipitacion satisfactoria de BaSo4 el
sulfuro puede ser oxidado a sulfatos, durante el analisis ocasionando un error
positivo.

% Aparatos

% Agitador magnético con fragmentos de igual tamano.

% Espectrofotometro para acusar a 420 mandmetros con paso de luz de
cuatro a cinco centimetros

«» Cronémetro
Método

Solucién tampdn A: disolver 30 gramos de cloruro de magnesio, cinco gramos de
asentados de sodio, un gramo de nitrato de potasio, 20 ml de acido acético al
99%, el 500 ml de agua destilada y diluir a 1000 ml.

Solucién tampén B:(requerida cuando la concentracion de SO4? en la muestra sea
menor de 10 mg/ L): disolver 30 gramos de cloruro de magnesio, cinco gramos de
asentados de sodio, un gramo de nitrato de potasio, 0, 111 gramos de sulfato de
sodio, 20 ml de acido acético al 99%, el 500 ml de agua destilada y diluir a 1000
ml.

Cloruro de bario en cristales de Malla 20 a 30. En la estandarizacién se produce
turbidez uniforme con este intervalo de malla y el tampdn apropiado.

Solucién estandar de sulfato (100 ppm): prepara la solucion estandar de sulfato
por alguno de estos métodos descritos en seguida.
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Diluir 10, 4 ml de H.SO* 0, 0200 N estandar (especificado en alcalinidad, seccién
2320B. 3c, Standard Methods) a 100 ml con agua destilada. (El acido sulfarico
0,100N estandar se obtiene por dilucién de 200 ml de acido sulftrico 0,100 N. a
1000 ml. el &cido sulfurico

0,100 N. estandar se obtiene por dilucién de 3, 0 ml de acido sulfurico concentrado
a 1000 ml con agua destilada y de estandarizar contra 40, 0 ml de solucién de
Na2003 0,05 N.)

Disolver 0,1479 gramos de H»SO, anhidro en agua destilada y diluir a 1000 ml
MEDICION DE LA TURBIDEZ

Formacién de sulfato de bario: medir 100 ml de muestra, a una porcién adecuada
diluida a 100 ml, en un erlenmeyer de 250 ml; agregar 20 ml de solucion tampoén y
mezclar con el agitador. Mientras se agita, agregar una cucharada de cristales de
BaCl, y empezar a cronometrar inmediatamente, agitar por 60 -62 a velocidad
constante.

Medicién de la turbidez de sulfato de bario: una vez terminado el periodo de
agitacion, colocar la solucién en la celda de absorcién del fotometro y medir la
turbidez a los 5 - 5,5 minutos.

Preparacién de la curva de calibracién: estimar la concentracion de sulfato en la
muestra por comparacion de la lectura de turbidez contra una curva de calibracién
preparada con estdndares en el intervalo de 0 a 40 mg de sulfato/L en
incrementos de 5 mg /L, llevados a través del mismo procedimiento. Por encima
de 40 mg /L exactitud decrece y la suspension de BaSO, pierde estabilidad.
Verificar la confiabilidad de la curva de calibracién mediante la realizaciéon de un
estandar cada tres o cuatro muestras.

Correccién por color y turbidez de la muestra: llevar un blanco de muestra través
del procedimiento sin agregarle cloruro de bario para corregir por color y turbidez
de la muestra.

PREPARACION DE LA CURVA DE CALIBRACION

Se realizan dos curvas de calibracion asi:

Para concentraciones bajas de sulfato 0 a 40 mg /L

Para concentraciones altas de sulfato 40 a 200 mg/L

No se recomienda realizar una calibracion continua de 0 a 100 mg/L ya que la
curva no tiene un buen factor de correlacién después de la regresion lineal.
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Partiendo de la solucién estandar de sulfatos 100 mg/L sulfato, se preparan los

siguientes patrones:

Patrones curva de calibracién bravo bajo

Patron (m/g L) | Volumen solucién | Volumen total (ml)
estandar 100 mg/L (ml)

0 0 100

10 10 100

20 20 100

30 30 100

40 40 100

Patrones de calibracién bravo alto

Patrén (m/g L) | Volumen solucién | Volumen total (ml)
estandar 100 mg/L (ml)
40 40 100
50 50 100
70 70 100
90 90 100
100 100 100
Célculos:

Mg SO4-2 /L= SO4-2 /L x1000
ml| de muestra

Anexo B: Sdlidos suspendidos totales

Sumario y aplicaciones: Los sélidos suspendidos totales, se definen como la
porcidn de sélidos retenidos por un filtro de fibra de vidrio que posteriormente se
seca a 103- 105°C, hasta peso constante. El incremento del peso del filtro de fibra
de vidrio representa el total de solidos suspendidos. Los solidos suspendidos en el
agua pueden estar constituidos por particulas organicas, inorganicas, solidos
inmiscibles, los solidos e inorganicos tales como arcillas y otros constituyentes del
suelo son comunes en las aguas superficiales.

Si el material suspendido tapona en filtro y prolonga la ni filtracién, la diferencia
entre los sélidos totales y disueltos totales pueden dar un aumento de los solidos
suspendidos totales.

Este método es aplicable a aguas potables, superficiales y salinas, aguas
residuales domesticas e industriales, en un intervalo de cuatro a 20.000 mg/L.
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Limitaciones E interferencia: El taponamiento del filtro prolonga la filtracién y
puede producir resultados altos debido a la excesiva retencion de sélidos
coloidales.

Para muestras con elevado contenido de sélidos disueltos, enjuagar muy bien el
filtro para asegurar la remocién del material disuelto.

Toma y preservacion de muestras: Eliminar de la muestra particulas flotantes
grandes o aglomerados dispersos de material no homogéneo.

Posar frascos de plastico o de vidrio resistente, en los que material en suspension
no se adhieran a las paredes del recipiente.

Realizar el andlisis tan pronto como sea posible.

Refrigerar la muestra a 4°C, aquel momento del analisis para minimizar la
descomposicién microbiolégica de los sélidos. Antes de iniciar el analisis, llevar las
muestras a temperatura ambiente.

Es preferible no almacenar las muestras por mas de 24 horas; bajo ningun
concepto guardar las muestras por mas de siete dias

Material y equipo.

Filtro circulares de fibra de vidrio, sin aditivos organicos.
Erlenmeyer con desprendimiento lateral

Desecador

Crisoles gooh de porcelana.

Estufa para secado, a 103- 105°C.

Balanza analitica de cuatro decimales

Bomba de vacio.

Procedimiento: Preparacion del filtro: insertar el filtro circulares en el crisol gooch
y lavar el filtro con tres porciones sucesivas de 20 ml de agua destilada; continuar
la sucesion hasta remover las trazas de agua el crisol con el filtro. Se caen estufa
a 103°- 105 °C, por 30 minutos. Pasar al de espectadores y pesar.

Seleccion del filtro y tamano de muestras: tomar una alicuota de 100 ml que
produzca entre 10 y 200 mg de residuo seco, si se emplea mas de 10 minutos en
la filtrada o es mucho en sélidos suspendidos, entonces disminuir el volumen de
muestra.

Andlisis de muestras: ensamblar el crisol en el equipo de filtracién e iniciar la
succién, humedecer el filtro con una cantidad de agua destilada para fijarlo. Filtrar
la muestra y lavar el residuo con tres porciones sucesivas de 10 ml de agua
destilada y se teja secar entre lavados; continuar la succion por tres minutos
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después de completar la filtracion; remover; el crisol y secar en una estufa a 103-
105°C, durante un ahora, pasar por el desecador durante 30 minutos y pesar.
Repetir el ciclo de secado y pesado hasta que la pérdida del peso sea menor del
4% 0 cero. 5 mg de peso anterior.

Célculos

Mg S.S.T/I = (A-B) x1000
Vm

Donde A = peso filtro y crisol mas residuo
B = peso crisol
Vm = volumen de muestra en ml

Nota: para realizar solidos suspendidos totales volatiles se toman el filtro
anteriormente utilizado y repite el procedimiento pero llevando a una temperatura
de 500°C.

Anexo C: Demanda quimica de oxigeno (DQO) espectrofotometrito reflujo
cerrado

Interferencia y limitaciones: Los compuestos organicos volatiles resultan mas
oxidados en el sistema cerrado debido al mayor tiempo de contacto con él
oxidante. Antes de usar los tubos de digestion, inspecciona los tapones de los
topo de reaccion en busca de grietas en el revestimiento de TFE. Selecciones
tamano de los tubos de digestion para el grado de sensibilidad deseado.

Utilice tubos de 25 por 150 mm. Para las muestras debajo de DQO, porque
permiten tratar un mayor volumen de muestra.

Instrumentos:

Tubos de digestién: preferiblemente utilice tubos de digestion en borosilicato de 16
x 100 mm, 20 por 150 mm, con tapones rosca en teflébn o recubiertos.

Termoreactor con compartimientos de 45 a 50 mm de profundidad, ajustables al
tamano de los tubos de digestion.

Espectrofotometro: para usar a 60 niumeros con adaptador de celdas de 15, 20 o
25 mm de diametro.

Reactivos

Solucién de digestién: agradase a unos 500 ml de agua destilada, 10, 216 gramos
de diplomado de potasio, de calidad para reactivo estandar primario, previamente
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secado a 103°C durante dos horas, 167 ml de &cido sulfdrico concentrado, 33,3
gramos de sulfato de mercurio, disolver, enfriese a temperatura ambiente y diluya
a 1000 ml.

Reactivo de acido sulfurico: afada se sulfato de plata, de calidad reactivo, en
cristales o polvo al acido sulftrico, en proporcion de 5,5 gramos sulfato de plata/
acido sulfurico, deje reposar de uno a dos dias para disolver el sulfato de plata, o
inerte con magneto (iman de agitacién) en el frasco que contiene la solucién y
proceda a la agitacion con la plancha de agitacion.

Ftalato de hidrogeno de potasio patrdn: triture y sequé el ftalato de hidrogeno de
potasio a 120°C durante por lo menos 4 horas, lleve a desecador, peste cero, 425
gramos y diluya en agua destilada hasta 1000 ml. El Ftalato de hidrégeno de
potasio tiene un DQO de uno, 176 mgO./mg Ftalato de hidrégeno de potasio y
tiene un DQO tedrico de 500 mg O./L y es estable hasta tres meses cuando se
congela en ausencia de crecimiento biolégico visible.

Procedimiento: Mida el volumen apropiado de la muestra y reactivos en un tubo
de digestion como se indica en la tabla. Prepare, digiera y enfrié las muestras,
tener en cuenta un blanco y uno o mas patrones de acuerdo al rango de
calibracion del equipo.

Tubo Muestra ml Solucion Reactivo Volumen

digestion digestibn ml | acido total ml
sulflrico ml

16 x 100 mm | 2,5 1,5 3,5 7,5

20x 150 mm | 5,0 3,0 7,0 15,0

25x150 mm | 10,0 6,0 14,0 30,0

10 ml | 2,5 1,5 3,5 7,5

estandar

Sométase a digestion durante dos horas a 140°C en el respectivo termoreactor,
enfriese las muestras a temperatura ambiente depositando las en una grandilla.

Determinacion de la reduccion de dicromato: Inviértase las muestras enfriadas,
el blanco y por los patrones varias veces y veces se que los sélidos que generan
cierta turbidez se deposite por completo antes de medir absorbancia, quite los
sélidos que se adhieren a las paredes mediante golpes suaves, luego transfiera la
solucién a la celda respectiva (10 mm), e inserte la celda al compartimiento para
medir absorbancia en el espectrofotébmetro a 600 manémetros. Leal absorbancia y
compare con la curva de calibracion previamente realizada.
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Preparacion de la curva de calibracion Preparé al menos cinco patrones de la
soluciéon Ftalato de hidrégeno de potasio, con DQO equivalentes que oscilan entre
todos rangos:

Rango alto: 100 - 500 mg O./L
Rango bajo: 10-100 mg O./L

Curva calibracién rango alto:
Utilice los reactivos antes descritos.

Prepare 50 ml en balén aforado, de los siguientes patrones asi:

Patron | Volumen FHP 500 mg/L | Volumen total
100 10 ml 50 ml
200 20 ml 50 ml
300 30 ml 50 ml
400 40 ml 50 ml
500 50 ml 50 ml

Realizar la curva de calibracion, utilizando los mismos volumenes de reactivos, los
mismos tubos de digestién, el mismo procedimiento de digestion y el mismo
andlisis espectofotometrico que para las muestras.

La de calibracion se debe preparar por lo menos bimestralmente, o cuando hay
preparacion del nuevo reactivos, deseche de la curva de calibracion con factores
de correlacion inferiores a 0, 998.

Curva de calibraciéon rango bajo: Solucion de gestién: afada se a unos 500 ml
de agua destilada, 5, 108 gramos de diplomado de potasio, de calidad para
reactivo estandar primario, previamente secado a 103°C durante dos horas, 167
mililitros de &cido sulfurico concentrado, y 33,3 gramos de sulfato de mercurio.
Disuelva, enfrie a temperatura ambiente y diluya a 1000 ml.

Patrén | Volumen FHP 500 mg/L | Volumen total
10 1 ml 50 ml
20 2ml 50 ml
50 5mi 50 ml
70 7 ml 50 ml
100 10 ml 50 ml

Realizar la curva liberacién, utilizando los mismos volumenes de reactivo, los
mismos tubos de digestién, el mismo procedimiento de digestion el mismo analisis
espectofotometrico, que para las muestras.
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La de calibracion se debe preparar por lo menos bimestralmente, o cuando hay
preparacion del nuevo reactivos, deseche de la curva de calibracion con factores
de correlacion inferiores a 0, 998.

Calculos

Para muestras sin diluir el valor de la concentracion de la DQO de la muestra se le
obtiene directamente, reemplazando el valor del absorbancia obtenida en
ecuacion del primer grado obtenida mediante la recreacién lineal de los datos
obtenidos.

Para muestras diluidas, el valor obtenido después de aplicar la ecuacion de
regresion, se le debe multiplicar el factor de dilucion.

Anexo D: Acidos grasos volatiles, método de destilacion

Principio: Esta técnica recupera los acidos que contengan hasta seis atomos de
carbono. La fraccidén de recuperacion de cada acido aumentar el peso molecular.
Los célculos y el informe de los resultados se basan en el acido ascético. El
método puede ser aplicable para fines de control. Ya que es empirico, realicese
exactamente como se describe: dado que la tasa de calentamiento, la presencia
de solidos del lodo, y el volumen del destilado final afecta a la recuperacion,
determine un factor de recuperacion.

Interferencia: El sulfuro de hidrégeno y el gas carbénico son liberados durante la
destilacion y seran titulados para dar un error positivo. Eliminar este error
desechando los primeros 15 ml de destilado y dar cuenta de ello en el factor de
recuperacion

Instrumental

Centrifuga, con cabeza en la que ocupen cuatro tubos de de 250 ml

Matraz de destilacion, capacidad 500 ml

Condensador, de unos 76 centimetros de largo

Tuvo adaptador

Conjunto de destilacion: usar un aparato de destilacion convencional. Para
minimizar las fluctuaciones en la tasa de destilacion, suministrar calor con un
calentador eléctrico.

Reactivos

Acido sulfurico

Pietro de sodio estandar para titulaciéon, 0,1 N.
Solucién indicadora de fenolftaleina

Solucion madre de &cido ascético 2000 mg/L
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Procedimiento: factor de recuperacion: determinar el efecto de recuperacion, F,
para una aparato concreto, diluir un volumen apropiado de solucién de reserva de
acido ascético hasta 250 ml en un matraz volumétrico hasta aproximar a la
concentracion de la muestra esperada y destilar como para la muestra. Calcular el
factor de recuperacion.

F= a
b

donde:
a = concentracion de acido volatil recuperado en el destilado, mg/L
b = concentracion de acido volatil en la solucion patron usada, mg/L

Andlisis de la muestra: centrifugar 200 ml de muestra durante cinco minutos.
Recoja se los sobrenadantes y mezcle. Coloque 100 ml de sobrenadante en un
matraz de destilacion de 500 ml. Ahada 100 ml de agua destilada, 4 5 prismas de
arcilla o un material similar para evitar el golpeteo, y cinco ml de acido sulfarico.
Mezcle de forma que el &cido no sé no se quede en el fondo del matraz. Conectan
matraz aun refrigerante y un tubo adaptador y des a una velocidad de 5 ml por
minuto. Deseche los primeros 15 ml y recoja exactamente 150 ml de destilado en
una probeta de 250 ml. titula con Pietro oxido de sodio a 0,1 N. utilizando indicador
de fenolftaleina un titulados automaticos. El punto final de éste método es la
primera coloracién rosada que persista un corto tiempo.

Calculos
Mg de acidos volatiles como acido ascético/L = ml hidréxido de sodio x N x 6000
ml de muestra x F

Donde:
N= Normalidad del hidréxido de sodio
F = Factor de recuperacion

Anexo E: resultados de analisis de varianza.

1. Analisis de varianza para la remocién de carga organica (gDQO/I.dia) (fase
exploratoria)

Fuente Sumade G1 Promedio de F- P-
cuadrados cuadrado Ratio Valor
Factor : VCO 92,8267 1 92,8267 12,15 0,0399
Factor : VCS 120,341 1 120,341 15,75 0,0286
Factor : VCO? 0,292053 1 0,292053 0,04 0,8575
Factor : VCO - 0,3136 1 0,3136 0,04 0,8524
VCS
Factor : VCS? 15,5041 1 15,5041 2,03 0,2496
Error total 22,9285 3 7,64283
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Total (corr.) 267,223 8

R-cuadrado = 91,4197%

R-cuadrado (ajustado para los grados de libertad) = 77,1192%
Error Estandar = 2,76457

Error absoluto de la media = 1,25407

Durbin-Watson st =3,16561 (P=0,000)

Autocorrelacion residual log 1 = -0,666063

2. Andlisis de varianza para la remocién de carga organica (gDQO/I.dia) (fase
Optima local)

Fuente Sumade G1 Promedio de F- P-
cuadrados cuadrado Ratio Valor

Factor : VCO 8,3747 E-7 1 8,3747 E-7 0,00 0,9713

Factor : VCS 0,0000121608 1 0,0000121608 0,02 0,8910

Factor : VCO? 0,0173834 1 0,0173834 29,23 0.0017

Factor : VCO — 0,0000168124 1 0,0000168124 0,03 0,8720

VCS

Factor : VCS? 0,0194757 1 0,0194757 32,74 0,0012

Error total 0,0035687 6 0,000594784

Total (corr.) 0,034582 11

R-cuadrado = 89,6805%

R-cuadrado (ajustado para los grados de libertad) = 81,0808 %
Error Estandar = 0,0243882

Error absoluto de la media = 0,0102896

Durbin-Watson st =1,61326 (P= 0,0620)

Autocorrelacion residual log 1 = - 0,106051

Anexo F: Balance de masa.

El comportamiento de la corriente de lixiviado que ingresa al sistema de
tratamiento puede representarse por medio de expresiones matematicas que
cuantifican los diferentes fendmenos que se presentan. Estas expresiones
matematicas forman parte del modelo de balance de materia y son mecanismos
de prediccidbn de reacciones de generacion y consumo de un determinado
contaminante (EMAS, 2004). Para desarrollar las ecuaciones basicas se tuvo
tener en cuenta los fendmenos de transformacion por acciones bioquimicas.

La ecuacion general de balance de materia se representa de la siguiente manera:

> Acumulacién = ~ Carga que ingresa + X Reacciones de formacion -z
Carga que sale — Z Reacciones de degradacion.
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El balance de materia, requiere de una evaluacién estequiométrica de cada uno de
los componentes involucrados, cuando no se cuenta con estos elementos o se
evallan cargas contaminantes generalizadas como DQO, se requiere medirlos en
cada uno de las etapas de tratamiento en los reactores.

Los experimentos se realizaron por triplicado, donde la ENTRADA es igual a la
suma de las entradas a cada Reactor (E1+E2+E3+E4+E5+EB6), y las SALIDAS, es
la suma de las salidas de los reactores (S1+S2+S3+S4+S5+s.f.). La DIFERENCIA,
hace relacion a la carga organica consumida por el sistema y trasformada en otros
productos. La eficiencia global se refiere a la capacidad de transformacion de cada
reactor y se compara con los valores establecidos en la normatividad ambiental.
Los resultados se presentan en la siguiente tabla:

Balance de materia mediada en GR/DIA de DQO Fase optimo local

CARGA DO 3 (GRIDIA

EMTRADA | A B & D E F G H I SALIDAS | DIFERENCIA EFLIgéIE\TCM
51,0492 |2,071 1590952805186 (1,048 [0285 [ 1,104 [3175 5205 |27 207 | 33,843 0.5543
EE 4285 2710|6353 65063171144 10278 | 1,099 3,364 | 5364 | 28239 | 37,19 06508
B5 1321 |2E58118305158363]15335(1,140 (0273 [1198[53245 (5275 (28 740 | 36392 055587

el ol .o

En estos sistemas no hay generacion de contaminantes, a menos que la diferencia
entre las cargas que entran y salen sea negativa. De presentarse este evento se
procedera a calcular este valor de la siguiente manera:

Carga contaminante generada = (Carga que entra — Carga que sale))
Cuando el sistema es continuo la acumulacion es igual a cero.

Cuando el sistema es continuo las reacciones de degradacién bioldgica son
insignificantes, debido a que el tiempo de residencia es muy corto.

El balance de materia en cada etapa de tratamiento se realiza para cada uno de
los parametros analizados en el laboratorio, los cuales son tenidos en cuenta en la
normatividad ambiental para el calculo de eficiencia de remocion.

Anexo G: porcentaje de remocion de materia organica en los parametros
fisico-quimicos

PORCENTAJE DE REMOCION DE DQO EN FASE EXPLORATORIA
ENTRADA |A B C D E F G H I
4591,95 27,25% | 39,99% | 37,35% | 41,31% | 40,87% |41,31% | 36,92% |42,19% |47,46%
4047,09 28,42% | 40,89% | 36,40% |41,39% |41,88% |41,88% |36,40% |43,38% |47,87%
3966,37 28,49% | 38,67% | 37,14% | 41,72% | 41,72% | 41,72% | 38,16% |41,21% | 45,28%
4390,15 26,66% | 39,53% | 39,07% |41,37% |41,83% |40,91% | 37,23% |41,83% |47,81%
4450,69 24,48% | 40,00% | 37,36% | 41,32% |41,71% | 41,32% | 36,92% |42,20% | 54,86%

PROMEDIO | 27,06% | 39,82% | 37,47% | 41,42% | 41,60% | 41,43% |37,13% |42,16% | 48,66%
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En la evaluacién solo se incluyeron las cuatro evaluaciones finales, que cumplen
con las condiciones de un punto de operacion en estado estacionario (coeficientes
de variacién menores al 5%).

PORCENTAJE DE REMOCION DE DQO EN FASE MAXIMA
PENDIENTE

ENTRADA [D A B C E F

4591,95 66,60% | 49,80% | 55,42% | 60,91% | 62,45% [ 52,94%

4047,09 65,06% | 47,36% | 53,43% | 57,03% | 55,92% | 54,06%

4591,95 69,47%

4047,09 63,27%

3966,37 64,34%

PROMEDIO | 65,75% | 48,58% [ 54,42% | 58,97% | 59,19% | 53,50%

PORCENTAJE DE REMOCION DE AGV EN FASE EXPLORATORIA

ENTRADA |A B C D E F G H I

4591,953 57,8% | 52,6% |52,6% | 50,8% | 29,8% |57,8% |39,30% | 40,35% | 49,12%

4047,093 58,3% | 54,1% | 54,1% | 31,2% | 31,2% | 60,4% | 39,58% | 43,75% | 47,92%

3966,373 61,7% | 55,3% |55,3% | 53,1% | 31,9% | 63,8% |42,55% | 36,17% | 51,06%

4390,153 60,3% | 50,9% | 52,8% | 50,9% | 33,9% | 62,2% | 37,74% | 41,51% | 49,06%

4450,693 19,6% | 51,7% | 53,5% | 51,7% | 28,5% | 57,1% | 38,21% | 39,29% | 48,21%

PROMEDIO | 51,5% | 52,9% | 53,7% | 47,6% | 31,1% | 60,3% | 39,48% | 40,21% | 49,07%

PORCENTAJE DE REMOCION DE AGV EN FASE MAXIMA PENDIENTE

ENTRADA A B C D E F

4591,953 52,94% 55,42% |62,45% |66,60% [49,80% |60,91%
4047,093 54,06% |53,43% |55,92% |65,06% |47,36% |57,03%
PROMEDIO  |53,50% |54,42% [59,19% |65,83% |48,58% [58,97%

PORCENTAJE DE REMOCION DE AGV EN FASE OPTIMO LOCAL

ENTRADA |A B C D E F G H I

4591,953 69,47% | 54,5% | 52,9% | 54,5% | 53,6% |55,14% | 52,80% | 53,1% | 53,46%

4047,093 63,27% | 55,1% | 54,9% | 54,4% | 56,0% | 55,02% | 56,80% | 54,4% | 53,70%

3966,373 64,34% | 54,5% | 55,0% | 54,3% | 55,9% |54,30% | 51,96% | 55,1% | 53,91%

PROMEDIO |65,69% | 54,7% | 54,3% | 54,4% |55,2% |54,82% | 53,86% | 54,2% | 53,69%

63



PORCENTAJE DE REMOCION DE SST EN FASE EXPLORATORIA

ENTRADA

A B

C

D

E

F

G H

4591,953

30,18%

52,86%

41,52%

57,83%

57,36%

57,73%

47,61%

62,14%

62,42%

4047,093

30,40%

51,36%

41,51%

57,23%

57,02%

54,09%

47,59%

62,05%

62,37%

3966,373

29,78%

51,10%

41,05%

57,97%

57,35%

57,84%

47,67%

61,40%

62,99%

4390,153

30,49%

51,77%

42,02%

57,32%

57,10%

57,98%

46,78%

62,08%

62,42%

4450,693

30,40%

52,02%

41,51%

57,23%

57,02%

57,22%

47,59%

62,05%

62,85%

PROMEDIO

30,25%

51,82%

41,52%

57,51%

57,17%

56,97%

47,45%

61,95%

62,61%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SST EN FASE MAXIMA PENDIENTE

ENTRADA

A

B

C

D

E

F

4591,953

49,80%

55,42%

60,91%

66,60%

62,45%

52,94%

4047,093

47,36%

583,43%

57,03%

65,06%

55,92%

54,06%

PROMEDIO

48,58%

54,42%

58,97%

65,83%

59,19%

53,50%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SST EN FASE OPTIMO LOCAL

ENTRADA

A B

C

D

E

F

G H

4591,953

55,14%

54,56%

53,19%

53,46%

52,97%

54,52%

52,80%

69,47%

53,64%

4047,093

55,02%

55,10%

54,42%

583,70%

54,93%

54,43%

56,80%

63,27%

56,09%

3966,373

54,30%

54,55%

55,15%

53,91%

55,05%

54,33% | 5

1,96% | 64,34%

55,96%

PROMEDIO

54,82%

54,74%

54,25%

53,69%

54,32%

54,42%

53,86%

65,69%

55,23%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SSTV EN FASE EXPLORATORIA

ENTRADA

A B

C

D

E

F

G H

4591,953

18,18%

36,36%

72,73%

95,45%

95,45%

95,45%

97,73%

54,55%

95,45%

4047,093

18,37%

36,73%

73,47%

95,92%

95,92%

93,88%

97,96%

55,10%

97,96%

3966,373

18,92%

37,84%

72,97%

94,59%

94,59%

45,95%

97,30%

54,05%

94,59%

4390,153

17,07%

39,02%

73,17%

95,12%

92,68%

95,12%

97,56%

56,10%

95,12%

4450,693

32,15%

64,97%

92,68%

77,83%

66,74%

77,83%

44,57%

80,04%

77,83%

PROMEDIO

20,94%

42,99%

77,00%

91,78%

89,08%

81,65%

87,02%

59,97%

92,19%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SSTV EN FASE MAXIMA PENDIENTE

ENTRADA

A

B

C

D

E

F

4591,953

49,80% | 55

,42%

60,91%

66,60%

62,45%

52,94%

4047,093

57,61% | 57

,61%

57,03%

65,06%

55,92%

54,06%

PROMEDIO

53,71% | 56

,91%

58,97%

65,83%

59,19%

53,50%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SSTV EN FASE OPTIMO LOCAL

ENTRADA

A B

C

B)

E

F

G H

4591,953

55,14%

54,56%

58,1%

583,46%

52,9%

54,52%

52,80%

69,47%

53,64%

4047,093

55,02%

55,10%

54,4%

58,70%

54,9%

54,43%

56,80%

63,27%

56,09%

3966,373

54,30%

54,55%

55,1%

53,91%

55,0%

54,33%

51,96%

64,34%

55,96%

PROMEDIO

54,82%

54,74%

54,2%

53,69%

54,3%

54,42%

53,86%

65,69%

55,23%
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PORCENTAJE DE REMOCION DE SULFATOS EN FASE EXPLORATORIA

ENTRADA |A B C D E F G H I

4591,953 98,90% | 48,00% | 58,18% | 77,08% | 77,08% | 75,63% | 72,72% | 77,08% | 71,27%
4047,093 87,60% | 55,69% | 66,83% | 87,08% | 87,08% | 86,07% | 82,02% | 87,08% | 81,01%
3966,373 73,73% | 37,98% | 44,69% | 58,09% | 55,86% | 58,09% | 67,03% | 55,86% | 51,39%
4390,153 60,11% | 69,40% | 67,85% |64,76% |64,76% | 69,40% | 58,56% | 64,76% | 66,62%
4450,693 97,53% | 44,94% | 57,37% | 76,01% | 74,90% | 74,58% | 71,71% | 76,01% | 70,28%
PROMEDIO | 83,57% | 51,20% | 58,98% |72,61% | 71,94% |72,76% | 70,41% | 72,16% | 68,11%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SULFATOS EN FASE MAXIMA PENDIENTE

ENTRADA A B C D E F
4591,953 | 49,80% | 55,42% | 60,91% | 66,60% | 62,45% 52,94%
4047,093 | 47,36% | 53,43% | 57,03% | 65,06% | 55,92% 54,06%

PROMEDIO | 48,58% | 54,42% | 58,97% | 65,83% | 59,19% 53,50%

PORCENTAJE DE REMOCION DE SULFATOS EN FASE OPTIMO LOCAL

ENTRADA A

B

C

D

E

F

G

H

4591,953 |98,40%

98,60%

98,55%

98,56%

98,62%

98,60%

98,54%

98,56%

53,19%

4047,093 |98,87%

98,61%

98,96%

98,57%

98,61%

98,59%

98,95%

98,59%

54,42%

3966,373 98,90%

98,60%

98,61%

98,58%

98,59%

98,59%

98,52%

98,62%

55,15%

PROMEDIO | 98,72%

98,60%

98,71%

98,57%

98,61%

98,59%

98,67%

98,59%

54,25%
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