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NOMENCLATURA

AFBR: reactor de lecho fluidizado anaerdbico.
AGYV: 4cidos grasos volatiles.

CSTR: reactor anaerobio completamente mezclado.
DQO: demanda quimica de oxigeno.

FA: filtro anaerobio de flujo ascendente.

SBR: reactor secuencial en lotes.

TRH: tiempo de retencion hidraulico

UASB: reactores de lecho de lodos y flujo ascendente.
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Resumen

RESUMEN.

Debido al aumento de los estandares de calidad exigidos internacionalmente asi como por
una mayor presion sobre la industria mediante legislaciones ambientales mas rigurosas, el
sector cafetalero estd obligado a buscar, a través de la investigacion, un sistema adecuado
de tratamiento para las aguas residuales generadas en el beneficiado humedo del café. En
este trabajo se evalud el funcionamiento de la digestion anaerobia para el tratamiento de
aguas residuales de despulpe. Fueron manejados dos sistemas anaerobios en una etapa
(UASB) y con separacion de fases (2PUASB). Se investig6 el efecto en la digestion
anaerobia de tres cargas organicas volumétricas (COV) y de las configuraciones de reactor
usadas. Los valores de COV de operacion en el reactor UASB variaron en un intervalo de
3.6 — 4.1 kg COD m™ d, con una tasa de recirculacion del efluente de 1.0. El sistema
2PUASB fue alimentado a COV globales similares a su correspondiente en una etapa. El
reactor de acidificacién fue cargado a 11 kg COD m™ d”' mientras que en el reactor
metanogénico vari6 en el rango de 2.6 - 4.67 kg COD m™ d™". El uso de reactores UASB en
una etapa y en dos fases, bajo las mismas condiciones de operacion descritas, propicio el
logro de una eficiencia de degradacion de DQO total superiores a 75 % y mayores al 85 %
para la DQO soluble. Sin embargo, el sistema en dos fases mostré mejores resultados en el
tratamiento de este tipo de agua residual en cuanto a eficiencia de eliminacién de la carga
organica contaminante y menor concentraciéon de acidos grasos volatiles en el efluente. El
uso de la digestion anaerobia en dos fases demostré una mejora en la estabilidad del

proceso y un incremento de la eficiencia de operacion y metanogénesis, respectivamente.



Abstract

ABSTRACT.

Due to the increase of quality standards internationally demanded as well as by a greater
pressure on the industry by means of more rigorous environmental legislations, the coffee
sector is forced to search, through the investigation, an treatment suitable system for
wastewaters generated in coffee wet processing. In this investigation the performance of
anaerobic digestion for the pulp wastewater treatment was evaluated. Two systems in one-
stage (UASB) and two-phase (2PUASB) anaerobic digestion were operated. The effect on
the anaerobic digestion of Organic Loading Rate (OLR) and reactor configurations used
was investigated. The operated OLR values of UASB reactor varied in a rank of 3.6 — 4.1
kg COD m™ d!, with a effluent recirculation rate of 1.0. The 2PUASB system was fed to
global OLR similar to their corresponding one-stage system. The reactor acidification was
operated to 11 kg COD m™ d”! whereas in the methanogenic reactor varied in rank of 2.6 —
4.67 kg COD m™ d™'. The use of UASB reactors in one- stage and two-phases, under the
same described operation conditions; it propitiated the achievement of total COD
degradation efficiency superiors to 75% and upper to 85% for soluble COD. However, the
two-phase system showed better results for treatment of this wastewater type with regard to
removal organic pollution and smaller volatile fatty acid concentration in the effluent. The
use of two-phase anaerobic digestion demonstrated an improvement in the stability of the

process and operation efficiency and methanogenesis increase, respectively.



Introduccion

I. INTRODUCCION.

Pocos cultivos reciben tanta atencidn respecto a su relacion con el medio ambiente como el
café. El hecho de ser producido en zonas tropicales y subtropicales, de ser un producto
Norte - Sur desde el punto de vista de su consumo y producciéon, de ser asociado con
ocasiones de consumo frecuentes y de ser ademads, una bebida asociada con la interaccioén
social, hace del café un producto que genera interés y motivo de atencion en muchos
ambitos. Debido a que continuamente se estdn exigiendo altos estandares de sostenibilidad
ambiental en el &mbito de la produccion, el procesamiento del café es una de las actividades
en donde se necesita adaptar sus tecnologias de produccion para reducir el impacto

ambiental.

El café maduro presenta una composicion en la cual el grano, que es la parte aprovechable
para consumo, representa aproximadamente el 20% del volumen total de la fruta. El
proceso de extraccion del fruto (beneficiado) genera aproximadamente el restante 80 % del

volumen procesado en calidad de desecho (Orozco et al., 2005)

Existen dos tipos de procesos de beneficiado: seco y humedo. El beneficiado humedo es el
método de procesamiento de café mas utilizado en Centroamérica, donde se utiliza agua
como medio facilitador o como medio de transporte. El método surgié como una alternativa
para solucionar el problema de la fermentacion inmediata y excesiva del café en las zonas

tropicales (Bello et al., 1993; Cervantes, 1998).

Los estudios y diagnosticos realizados han revelado la presencia de altas concentraciones
de contaminantes en muchas de las cuencas hidrologicas en donde se realiza este tipo de
actividad agroindustrial, reduciendo su potencial para el consumo humano y en algunas
otras actividades productivas. La industria cafetalera estd considerada como una de las mas
contaminantes con serias alteraciones ambientales negativas. En Cuba, la cual cuenta con
cerca de 350 despulpadoras, se presenta una problematica muy similar a muchos otros
paises productores de café; en donde se utiliza como proceso de beneficio la via humeda y
generalmente, no se cuenta con un sistema de tratamiento eficiente en todos los casos pues
tradicionalmente las aguas residuales generadas ha sido depositadas directamente a las
corrientes de agua superficial. Ademads esta situacion se agrava si se tiene en cuenta que los

centros de procesamiento se encuentran ubicados en zonas de montafas, donde estan los
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ecosistemas mas fragiles y que el proceso de beneficio se realiza en los meses de sequia,
durante los cuales los rios disminuyen el caudal, aumentando la concentracion de las

sustancias contaminantes (Sotolongo et al., 2000).

Esta practica genera un aumento considerable de la contaminacidon organica (expresada
como DQO), un aumento de la concentracion de materia suspendida, generacion de olores
desagradables, coloracion y pérdida de la calidad visual (Bello-Mendoza y Castillo-Rivera,
1998; GTZ-PPP, 2003; Houbron et al., 2003; Narasimba et al., 2004; Devi et al., 2008).
Por otro lado, las aguas residuales del procesamiento himedo del café presentan valores de
pH bajos (inferiores a 4), por lo que se trata de una forma de contaminacion severa del agua
que se da en las €pocas de cosecha y que imposibilita su aprovechamiento para consumo
humano o alguna otra actividad industrial, afectando también la fauna acuética y limitando

los usos recreativos (Fernandez, 2005).

La digestion anaerobia es un proceso biologico en el cual la degradacion de la materia
organica es realizada por un grupo de microorganismos en ausencia de oxigeno molecular
produciendo un gas, compuesto principalmente de metano (CH,) y dioxido de carbono
(COy), y un lodo estabilizado (Noykova et al., 2002). Este ofrece muchas ventajas en
comparacion con los sistemas de tratamiento aerobio convencionales, pero algunas de sus
caracteristicas, como por ejemplo largos tiempos de arrancada, han tenido un impacto
negativo en la aplicacion del proceso (Dupla et al., 2004; Ward et al., 2008). Pero recientes
adelantos en el conocimiento de los procesos microbioldgicos y bioquimicos, junto con el
avance de nuevas configuraciones de reactores, han fomentado el interés en usar esta
tecnologia para el tratamiento de aguas residuales industriales y municipales

(Switzenbaum, 1983; Parawira et al., 2006; Singh y Prerna, 2009).

Reactores conocidos como reactores anaerobios de alta tasa pueden manejar residuos a
COV, altas velocidades de flujo y bajos TRH. Por esta razon, menor volumen de reactor y
espacio son necesarios; y al mismo tiempo, se producen grandes volimenes de biogas. Un
ejemplo de sistemas con estas caracteristicas son los reactores de lecho de lodos y flujo
ascendente (Upflow Anaerobic Sludge Blanked (UASB)) y el filtro anaerobio de flujo

ascendente (Upflow Anaerobic Filter (FA)), los cuales han sido ampliamente utilizados en
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el tratamiento de varios tipos de aguas residuales. Muchos de los reactores anaerobios

hibridos son una combinacién del UASB y el FA (Selvamurugan et al., 2010).

En las insuficientes experiencias obtenidas y documentadas del tratamiento anaerobio con
diversos tipos de aguas residuales de café se han presentado algunas dificultades en obtener
un desempeno estable del proceso, con diversos grados de éxito (Selvamurugan et al.,
2010); dado por las caracteristicas del mismo, que presenta algunos compuestos toxicos que
pueden inhibir el proceso anaerobio (taninos, fenoles y acido clorogénico) (Dinsdale et al.,

1997b), acidez y baja alcalinidad (Neves et al., 2006).

Un posible método para incrementar la eficiencia del proceso anaerobio es el uso de la
separacion de fases con un primer reactor para la etapa de hidrdlisis-acidificacion y un
segundo reactor para la fase de acetogénesis-metanogénesis (Ghosh et al., 1985). Este
esquema de tratamiento, utilizado en tratamientos de varios tipos de residuales, puede
proveer las siguientes ventajas en comparacion con el realizado en un mismo reactor:
aumento en la eficiencia de eliminacion de la contaminacidon organica, mayor estabilidad
del proceso, mayor resistencia a los compuestos inhibitorios y el tamponamiento de la
acidificacion (Bouallagui et al., 2004; Rubia et al., 2009). Debido a estas razones, la
digestion anaerobia en dos fases puede ofrecer significativas ventajas en el tratamiento de

las aguas residuales generadas por el beneficiado himedo de café.

Analizando los aspectos abordados anteriormente, la problematica a resolver con la
realizacion de este trabajo es el siguiente: Las aguas residuales generadas del beneficiado
humedo del café pueden ser degradadas mediante digestion anaerobia, pero existen

problemas en mantener el proceso estable con el uso de reactores anaerobios avanzados.

De la misma manera, se selecciona como objeto de investigacion: La contaminacion

organica generada por las aguas residuales del beneficio humedo del café.

Para dar solucion a la problematica antes planteada, se propone la siguiente hipodtesis de
investigacion: ;Es posible la degradacion eficiente de la materia organica de las aguas
residuales del beneficiado humedo del café mediante un proceso estable de digestion
anaerobia, empleando reactores anaerobios avanzados, si el mismo se desarrolla en dos

etapas separando la fase acidogénica de la metanogénica?
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A partir de la definicion preliminar de la concepcion metodologica de la investigacion, y
para dar respuesta a la hipotesis de investigacion, se plantea el siguiente objetivo general

de investigacion:

Estudiar la digestion anaerobia en dos fases de las aguas residuales de despulpe del

beneficio himedo del café, empleando reactores anaerobios UASB.

Para dar cumplimiento al objetivo general propuesto se proponen los siguientes objetivos

especificos:
1. Caracterizar el agua residual de despulpe del beneficio himedo de café.

2. Evaluar la biodegrabilidad anaerobia de las aguas residuales de despulpe del

beneficio himedo del café en un reactor UASB.

3. Evaluar la influencia de diferentes parametros operacionales (pH, tiempo de
retencion hidrdulico y carga orgédnica volumétrica) en el funcionamiento del

reactor UASB acidogénico.

4. Estudiar la influencia de la separacion de fases (hidrolisis-acidogénesis y
acetogénesis-metanogénesis) en el proceso de digestion anaerobia de las aguas

de despulpe del beneficio hiimedo del café.
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II. REVISION BIBLIOGRAFICA.

I1.1. Generalidades sobre el café.

Para lograr una taza “deliciosa y humeante” de café se requiere de la transformacion de los

frutos de cafeto. En la Figura 1 se muestra la estructura de un grano de café.

Para obtener granos secos a la humedad de equilibrio, que a su vez constituye la materia
prima para preparar la estimulante bebida, el fruto debe de pasar de una serie de procesos
para que sea apto para el consumo. Todos los procesos de transformacion que ocurren
desde los frutos hasta los granos secos y clasificados se denominan “Beneficiado”. Existen
una serie de pasos o transformaciones conocidos como “Beneficiado” que van desde la
obtencion de los granos secos a partir de los frutos y la transformacion de estos en polvo,
mediante el tostado, para preparar la bebida. Existen dos métodos para procesar el fruto del
cafeto: el procesamiento en seco y el procesamiento en himedo (USAID, EP3). En el caso

de Centroamérica, el café se procesa generalmente por el método humedo.

I1.2. El beneficiado hiimedo de café (USAID-EP3, 2002): Tendencias
actuales.

Como se habia comentado, el beneficio humedo es el proceso mas utilizado en el area de
Centroamérica (Anexo 1). A continuacidn se resumen las diferentes etapas en que consiste

este proceso.
Recepcion del fruto del cafeto

El fruto del cafeto recién cortado se recibe en el centro de procesamiento en tanques. En
este tanque de recepcion, los granos de café son recibidos en seco y se agrega agua
unicamente para facilitar su movimiento hacia la descarga del tanque. El area de recepcion
puede constar de varios tanques para separar los diferentes tipos de café, los cudles se
pueden clasificar de acuerdo a la altura de plantacion de donde provienen (baja, media y

alta) o de la forma de como se realiz6 el cultivo (normal u organico).

Cuando los granos de café son descargados del tanque de recepcion son posteriormente
conducidos hacia el sifon de clasificacion. La masa de café de buena calidad y el agua es

descargada por la parte inferior del sifon, la cual pasa por un canal hacia una serie de
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trampas en donde se retienen los materiales indeseables y peligrosos hacia el equipo de

despulpado.
Despulpado de los granos de café.

Los granos de café procedentes del sifon de clasificacion son posteriormente conducidos
hacia las maquinas llamadas “despulpadoras”. Estas maquinas tienen por objeto separar la
pulpa del grano del cafeto. La pulpa, que consiste en el epicarpio y una parte de
mesocarpio del fruto, es separada de los granos aprovechando la cualidad lubricante del
mucilago. Esta operacién se realiza de forma que se minimice el dafio al pergamino del

grano de café.

El café despulpado abandona la maquina despulpadora por una ranura continua o por varias
ventanillas localizadas en la parte frontal del equipo. Posteriormente los granos de café
despulpados son conducidos hacia una criba para su clasificacion. Por otro lado, la pulpa
liberada del grano es arrastrada y descargada por una corriente de agua hacia los canales de

aguas residuales.
Limpieza de los granos de café despulpado

La limpieza del café despulpado se realiza principalmente utilizando cribas rotatorias, lo

que permite separar tres calidades de café:
* El grano de café que pasa a través de los agujeros (café de primera).
* El grano de café que sale por el extremo de la criba (café de segunda).
* El grano de café que flota en la caja de la criba (flotes).

Los granos de café que pasan a través de los agujeros de la criba son evacuados con agua
por un sifon localizado en el fondo de la caja. Luego, los granos que pasan por un cilindro

perforado con el objetivo de eliminar el exceso de agua.
Fermentacion del café recién despulpado

Como ultimo paso del proceso de beneficiado se realiza la eliminacion del endocarpio a los
granos secos de café. El grano de café recién despulpado estd cubierto de una capa
mucilaginosa que representa alrededor del 20 % en peso de fruto maduro. Este mucilago

estd formado principalmente por pectina y azucares que se degradan en un estado de
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fermentacion. Cuando se recicla el agua de despulpado, el liquido se enriquece de
microorganismos ¢ inocula los granos recién despulpados dando como resultado una
notable aceleracion al proceso de fermentacion. El tiempo de fermentacion varia

dependiendo de muchos factores, pero en general puede durar de 12 a 15 horas.

Cuando la capa mucilaginosa se ha degradado lo suficiente para que sus restos se

desprendan facilmente se procede a un lavado con agua a los granos.
Lavado del café fermentado

El café¢ fermentado a punto de lavado debe someterse a una operacion que elimine los
residuos de mucilago, asi como las sustancias formadas durante la fermentacion con el
objeto de obtener un pergamino aspero y sin restos de mucilago en la hendidura. El café
lavado de primera tiene un peso especifico mayor por lo que es retenido en los primeros
tabiques; en cambio, el café de segunda con un peso especifico menor es contenido en los
tabiques subsiguientes y los flotes pasan sobre los tabiques. Este sistema se caracteriza por

un elevado consumo de agua.
Secado del café

El café lavado y recién escurrido tiene una humedad de alrededor de 55 % (base humeda) y
en la etapa de secado reduce su humedad hasta valores de 9 — 12 %. La practica de secado
mas comun es el secado al sol en patios de concreto o de ladrillos de barro cocido. De
acuerdo con el lugar y el régimen de lluvias imperante, la operacion de secado al sol puede

tardar de 5 a 15 dias.
Tendencias actuales en el beneficiado humedo del café

En el procesamiento de café por via himeda, los principales problemas lo constituyen el
excesivo uso de agua y la generacion de residuales con altos niveles de contaminacién
organica (USAID-EP3, 2002), los cuales se encuentra en un rango entre 2400 — 21900 mg
L! (Bello-Mendoza y Castillo-Rivera, 1998; USAID-EP3, 2002; GTZ-PPP, 2003; Houbron
et al., 2003; Orozco et al., 2005; Selvamurugan et al., 2010)

Dentro de los principales esfuerzos encaminados a revertir este panorama, se encuentra el

mejoramiento del proceso para asegurar la calidad del procesamiento, reducir el consumo
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de agua y aumentar el aprovechamiento de los subproductos. Estas tendencias actuales

estan basadas en los siguientes cuatro aspectos:

» Inversiones en los sistemas de ahorro de agua. Se realiza mediante la adopcion de
modulos de beneficiado “ecologico” o por sistemas de recirculacion de agua, e incluso
la sustitucion de las funciones de transporte del agua por el transporte mecanizado en

bandas, elevadores neumaticos y tornillos helicoidales.

*  Ampliacion de la capacidad de despulpe y secado. El secado representa el principal
“cuello de botella” de esta agroindustria donde la presencia de nublados y la alta
humedad relativa en los meses de cosecha, no permite un adecuado secado de los
granos al sol, lo cual provoca un aumento en los costos, mayor gasto energético y el
uso de combustibles no renovables. Este aspecto ha sido uno en los cuales mas se ha

invertido.

*  Mecanizacion de las operaciones. Es una tendencia casi generalizada es lo beneficios
de mediana y alta escala, tanto para hacer el proceso més eficiente, asi como un menor

consumo de agua.

* Inversiones para el ahorro de energia. Este aspecto estd determinado por el uso de
combustible diesel en sustitucion del gas; ademds de las inversiones en hornos
versatiles que permiten emplear tanto diesel como gas, lefa, etcétera o inclusive

mezclas de combustibles.

Algunas de estas opciones se promocionan como modulos “ecoldgicos” ya que permite un
menor consumo de agua, por lo tanto permite concentrar los contaminantes producidos. Sin
embargo, si estas alternativas no van acompafiadas de un sistema de tratamiento que sea
capaz de tratar adecuadamente estos residuales, el problema de contaminacion sigue
presente, pues el efluente al descargarse a un cuerpo de agua superficial (rios, embalses y
lagos) se vuelve a diluir y el impacto ambiental es el mismo que el generado por un

beneficio cuya linea de proceso no ha sido modificada.

I1.3. El proceso de digestion anaerobia.

La digestion anaerobia es un proceso fundamental de una tecnologia para tratar residuos, y

combinado con otros métodos apropiados, puede ser un sistema adecuado y sostenible para
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los paises desarrollados y en vias de desarrollo. El tratamiento anaerobio de las aguas
residuales ha tenido un reciente auge, y ha sido exitosamente aplicado en algunos paises
tropicales, aunque se ha aplicado con distintos grados de €xito en regiones subtropicales y

clima templado (Seghezzo et al., 1998).

La microbiologia de la digestion anaerobia es un complejo ecosistema que involucra varios
grupos de microorganismos. Una descripcion simple del proceso incluye cuatro fases

principales (Figura 2).

En la primera fase (hidrolisis), los polimeros organicos complejos (polisacaridos, proteinas
y lipidos), son hidrolizados por enzimas a compuestos organicos mas simples y solubles
(azucares, aminoacidos y acidos grasos). La acidogénesis y acetogénesis son la segunda y
tercera fase, respectivamente, en donde los grupos intermedios son degradados por los
microorganismos acidogénicos, formando AGV, los cudles son posteriormente convertidos
por las bacterias acetogénicas, formando acetato, dioxido de carbono (CO;) e hidrégeno
(Hy). Finalmente, en la cuarta fase, el metano es producido por la poblaciéon metanogénica
(bacterias acetoclasticas e hidrogenotréficas) producto de la conversion del acetato y

H,/CO,, respectivamente (Harper y Pohland, 1986; Pavlostathis y Giraldo-Gomez, 1991).

En el proceso convencional, los microorganismos formadores de dacido y los
microorganismos formadores de metano son mantenidos juntos dentro de un mismo
reactor, en donde debe existir un delicado balance entre esos grupos de bacterias; porque
ambos grupos difieren ampliamente en términos fisiologicos, necesidades nutricionales,
cinética de crecimiento y sensibilidad a la condiciones medio ambientales (Pohland y
Ghosh, 1971; Yang et al., 2003; Wang y Shen, 2004; Dareioti et al., 2009). Por eso, es
dificil mantener un adecuado balance entre las poblaciones hidroliticas-acidogénicas y las
acetogénicas-metanogénicas a altas cargas organicas volumétricas (COV) en un reactor

anaerobio (Harper y Pohland, 1986; Wang y Shen, 2004).

I1.3.1 Digestion anaerobia en dos fases.
Ghosh y Pohland fueron los primeros en proponer la separacion fisica de las poblaciones
microbianas formadoras de 4cido y las formadoras de metano en dos reactores separados,

donde las condiciones 6ptimas de cada grupo de microorganismos son creadas, mejorando
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la estabilidad del proceso y el control (Pohland y Ghosh, 1981; Talabardon et al., 2000;
Ghosh y Klass, 2001).

El primer reactor se usaria para la producciéon de AGV y el segundo reactor para la
produccion de metano (Ghosh, 1991). Esta configuracion vence las limitaciones del método
convencional de la digestion anaerobia, aumentando la robustez del sistema, facilitando una
mejor aplicacion, control y optimizacion del proceso (Held et al., 2002; Dareioti et al.,
2009). Ademas, permite la seleccion y enriquecimiento de los diferentes grupos de
microorganismos en cada reactor separado, aumentando la estabilidad del proceso por un
mejor control de la fase acidogénica previniendo la sobrecarga y la inhibicion por
compuestos toxicos. Por otro lado, el primer reactor actfia como un amortiguador de pH a

las poblaciones metanogénicas del segundo reactor (Solera et al., 2002).

Fase hidrolisis-acidogénesis.

El mecanismo de fermentacion anaerobia acidogénica de la materia orgéanica describe la
hidrolisis de los compuestos organicos solubles complejos, tales como azucares,
aminoacidos y acidos grasos de cadena larga, en la formacién final de AGV simples, entre
los que se encuentran los acidos acético, propionico, butirico, valérico, etc. (Borja et al.,
2005; Bengtsson et al., 2008); los cuales son posteriormente son degradados en la fase

metanogénica.

Estos 4cidos organicos volatiles, conocidos como AGV, son importantes compuestos
intermediarios en el proceso de digestion anaerobia, cuya acumulacion hasta alcanzar altas
concentraciones (> 3000 mg L) resulta en una disminucién del pH, provocando un estrés a
las bacterias metanogénicas, lo que afecta la eficiencia y estabilidad de la fase

metanogénicas (Buyukkamaci y Filibeli, 2004; Wang et al., 2009).

Ha sido muy polémico si una parcial o una completa acidificaciéon mejoraria la eficiencia de
tratamiento en un reactor anaerobio; pero algunos informes sobre los procesos anaerobios
en dos fases, con un alto grado de acidificacion en el reactor acidogénico, han afirmado
tener la ventaja de soportar mayores COV y una mayor produccion de gas que los procesos
en una etapa (Kunst, 1994; Dalis et al., 1996; Sarada y Joseph, 1996; Houbron et al., 2003).
Lettinga et al,.(1984) y Lettinga y Hulshoff (1991), en investigaciones realizadas en

reactores anaerobios UASB, recomendaron que para un adecuado desempefio de la fase
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acidogénica la acidificacion parcial debe de estar entre 20 — 40 %. Por otro lado, Alexiou et
al. (1994) y Alexiou y Anderson (1997) plantearon que el rango apropiado para un eficiente

grado de acidificacion se encuentra entre 40 — 50 % del potencial de la materia acidificada.

Fase acetogénesis-metanogénesis.

Los productos resultantes de la fase acidogénica son muy importantes para el adecuado
funcionamiento de la digestion anaerobia, ya que afectan la fase metanogénica, a través de
parametros de funcionamiento del reactor disefiado para esta etapa, como: la carga
organica, la estabilidad y la eficiencia de (Ren y Wang, 1994). Antes de ser degradados,
todos los AGV son primeramente convertidos a acido acético (acetogénesis), y
posteriormente la conversion de éstos a metano (metanogeénesis); la que varia en el orden
de: acético > etanol > &cido butirico > acido propidnico > valérico > isovalérico (Ren et al.,

2003).

Varias condiciones fisico-quimicas afectan la produccion de metano y la inhibicion de las
bacterias metanogénicas; ademas, pueden ser afectadas por el tipo de sustrato a tratar y si
las concentraciones de algunos productos toéxicos llegan a altos niveles. Un sistema
anaerobio que experimenta condiciones de sobrecarga organica y/o la presencia de
compuestos inhibitorios, la actividad metanogénica no puede eliminar el hidrégeno y los
AGYV producidos; resultando en una acumulacion de éstos ultimos, el agotamiento de la
capacidad amortiguadora del sistema y la disminucion del pH provocando una inhibicion a

los microorganismos metanogénicos (Fukuzaki et al., 1990).

I1.3.2. Valoraciones sobre la optimizacion del proceso, control y
operacion.

La eficiencia de degradacién de los AGV ha sido objeto de investigacion en diferentes
configuraciones de reactores metanogénicos. Algunos estudios han demostrado que los
AGV producidos son influenciados por algunos parametros de disefio y operacion, tales
como: el TRH, el TRS, el potencial del proceso de oxidacidén-reduccion, la configuracion
de reactor empleada, la recirculacion del efluente y de algunos factores medioambientales

como la temperatura y el pH (Demirel y Yenigiin, 2002).

Dogan el al., (2005) investig6 el efecto de la variedad y concentracion de los AGV, uno

cada vez, en la actividad de las bacterias metanogénicas de un reactor UASB. Aunque solo
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se evaluo la inhibicion provocada por los 4cidos organicos simples, se concluyd que varios
AGYV tienen un efecto significativo en la actividad metanogénica, ademas de su sinergia
con otros productos. Siegert y Banks, (2005) determinaron que concentraciones de AGV
superiores a los 2000 mg L™ provoca la inhibicion de la degradacion de la celulosa,
mientras que concentraciones superiores a los 4000 mg L™ solo afecta ligeramente a las
bacterias metanogénicas en la degradacion de la glucosa. Otros estudios se han realizado
con el objetivo de valorar el efecto nocivo de los AGV en la poblacion metanogénica. Yu'y
Pinder, (1993) reportaron que concentraciones de acetato superiores a 50 g L y altas
concentraciones de acido propidnico, respectivamente, inhiben completamente a las
bacterias metanogénicas consumidoras de acido butirico. Wang et al., (1999) reportaron
que la inhibicion de la degradacion del acido propionico depende de la concentracion de
acido acético en el reactor. Cuando la concentracién de acético es mayor de 1400 mg L™ la

degradacion del propidnico es significativamente reducida.

Entre los parametros operacionales, el TRH es una importante variable en el proceso de
digestion anaerobia en dos fases. El efecto del TRH en la fase acidogénica de diferentes
tipos de sustratos ha sido investigado por algunos especialistas, sin embargo, algunos
resultados reportados han sido contradictorios. Por ejemplo, estudios realizados con el
objetivo de evaluar el efecto del TRH en la fase 4cida de la digestion anaerobia en dos fases
con aguas residuales industriales ricas en almidon y lodo municipal primario (Banerjee et
al., 1998), aguas residuales industriales (suero de queso y procesamiento del papel)
(Bengtsson et al., 2008) y residuos del procesamiento de la oliva (Borja et al., 2004)
mostraron un efecto significativo en la producciéon de AGV. De modo contrario, otros
autores no observaron una influencia significativa del TRH en el proceso de digestion
anaerobia acidogénica (Fang y Yu, 2001, 2002; Rubia et al., 2009); aunque éste ultimo
confirm6 que el grado de acidificacion si estuvo principalmente influenciada por la COV.
En la mayoria de estas investigaciones, el rango 6ptimo de TRH en donde se obtuvieron las

mayores concentraciones de AGV se encuentra entre 4-12 h.

El pH es otra variable significativa en la produccion de AGV. En un estudio realizado por
Yu y Fang (2003) en reactores anaerobios de flujo ascendente, encontraron que el grado de
acidificacion increment6 con la temperatura, pero el pH fue el pardmetro mas significativo.

La mayoria de los autores que han investigado el efecto del pH en la separacion de fases
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recomiendan que el rango oOptimo de este factor, para una adecuada actividad de las
bacterias hidroliticas y acidogénicas, se encuentra entre 5.0 — 6.0 para proveer un adecuado
y estable sustrato para la fase metanogénica (Yu y Fang, 2003; Demirer y Chen, 2004;
Askin et al., 2006; Bengtsson et al, 2008). Las poblaciones acidogénicas crecen
relativamente mdas rapido y son menos sensibles al pH que los microorganismos
acetogénicos-metanogénicos (Cohen et al., 1984). Por eso, la poblaciéon de las bacterias
formadoras de acido permanece casi constante durante esta fase mientras que el numero de
microorganismos metanogénicos (presentes debido al lodo altamente activo) disminuye

drésticamente (Anderson et al., 1994).

Para la evaluacion de varios factores en procesos de digestion anaerobia, incluidos los
referidos anteriormente, se ha incrementado en los ultimos afios el empleo de disefios de
experimentos y analisis estadisticos para la optimizacion de los parametros que influyen en

la metanogénesis.

En una reciente investigacion realizada por Wang et al. (2009) evaluaron el efecto en el
rendimiento de produccion de metano y en el crecimiento de las bacterias metanogénicas
por varios AGV (acético, propidnico, butirico y etanol) que fueron utilizados como
sustrato. En este trabajo los experimentos fueron conducidos en un arreglo ortogonal 3*. El
maximo rendimiento de producciéon de metano usando como sustrato lixiviado de la
fermentacion de residuos de alimentos, en experimentos en lotes, se alcanzé aplicando un
disefio de optimizacién por superficie de respuesta; donde se evaluaron los efectos
individuales y de interaccion en la concentracion del sustrato, la proporcion de indculo y la
concentracion de Ca>" (Xin et al., 2008). Otro trabajo, referente al funcionamiento de
reactores UASB, optimiza el efecto de la carga organica, la velocidad del flujo y la adicién
de polimeros con el objetivo de lograr una mejor y mas rapida granulacion en este tipo de

reactores (Bhunia y Ghangrekar, 2008).

I1.4. Aplicacion del proceso de digestion anaerobia en dos fases para el
tratamiento de residuos agroindustriales.

Los residuos agroindustriales, por su alto contenido de materia organica biodegradable,
tienden a presentar bajas concentraciones de solidos totales y altas concentraciones de

solidos totales, los cuales son facilmente degradados en un reactor anaerobio (Ward et al.,
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2008). Las mayores limitaciones de aplicar la digestion anaerobia para dar tratamiento a
esos tipos de residuos en un sistema en una sola etapa es la tendencia a una rdpida
acidificacion, disminuyendo el pH en el reactor, el cual puede afectar e inhibir a las
bacterias metanogénicas (Bouallagui ef al., 2004; Ward et al., 2008). Por estas razones la
digestion anaerobia en dos fases ha sido objeto de investigacion para dar tratamiento a

varios tipos de aguas residuales y residuos solidos agroindustriales (Anexo 2).
I1.5 Reactores anaerobios avanzados: UASB.

Avances recientes en la microbiologia y bioquimica, junto con el disefio de nuevas
configuraciones de reactores, han ayudado a resolver los problemas asociados con la

ingenierizacion de la digestion anaerobia (Singh y Prerna, 2009).

Para incrementar la estabilidad y un mejor funcionamiento de los reactores anaerobios,
sobre todo para el tratamiento de aguas residuales, se necesita que los microorganismos
sean retenidos dentro del reactor. Una tecnologia que es capaz de lograr esto es el reactor
UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket) (Figura 3). El reactor UASB, desarrollado por
el Dr. Gatze Lettinga y colaboradores (Lettinga et al., 1980) en la Universidad Agricola de
Wageningen (Holanda), logra superar estas limitantes, por lo que es ampliamente usado en
el tratamiento de varios tipos de aguas residuales tanto de alta como de baja carga (Anexo 3
y4).
El reactor UASB esta formado por cuatro componentes principales: 1) el lecho de lodos; ii)
el manto de lodos; iii) el separador gas-solido-liquido (GSL); iv) el compartimiento de
sedimentacion (sedimentador). La Figura 3 muestra un diagrama esquematico de un reactor
UASB.
La forma granular del lodo ofrece varias ventajas, sobre la forma floculenta, tales como:

* Mayor resistencia bajo condiciones de sobrecargas hidraulicas (Singh y

Viraraghavan, 1998).
* Altas actividades metanogénicas especificas (Hulshoff et al., 2004).
* Mayor TRS debido a sus excelentes capacidades de sedimentacion, permitiendo una

maxima concentracion de microorganismos en un mismo espacio (Ghangrekar et

al., 2005).
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Por lo que el éxito del concepto del reactor UASB esta basado en la formacion de un lodo
granular anaerobio en el lecho de lodos, ubicado en la parte inferior del reactor, lo que
determina el éxito de la etapa de arrancada y la eficiencia de tratamiento de los reactores
UASB (Ghangrekar et al., 2005; Vlyssides et al., 2008), aunque se ha reportado que este
tipo de reactor pueden operar sin la formacion efectiva de los “granulos” (Quarmby y

Forster, 1995; Sabry, 2008).

Las dimensiones del reactor son determinadas por la COV, el TRH, la velocidad de flujo
superficial en el compartimiento de sedimentacion y la naturaleza del residuo (Ec. 1). Los
valores COV de 20 kg DQO m™ d™' y velocidades de flujo ascendente de 1.5 m h™' son los
maximos reportados para este tipo de reactor (Kwan-Chow y Zhenxiang, 1991).

Q*DQO _ DQO
4 TRH

cov =

(Ec. 1)

Donde: COV, carga orgénica volumétrica (kg DQO m™ d); DQO, Demanda Quimica de
Oxigeno (kg DQO m™); O, flujo de agua residual (m® d'); ¥, volumen del reactor (m?);
TRH, Tiempo de Retencion Hidraulico (d).

Para este tipo de sistema, la eficiencia de operacion del reactor UASB estd mayormente
influenciada por la COV que por la carga hidraulica (Lier, 2008), asi que la carga hidraulica
inducida por la recirculacion del efluente no impactara de forma abrupta al sistema
anaerobio. Los costos de operacion se incrementan grandemente a medida de que aumenta
la concentracion del agua residual a tratar, por lo que el uso de un reactor anaerobio UASB

es muy ventajoso para tratar residuales de alta carga (Kassab et al., 2010).

Este reactor anaerobio resulta atractivo comparado con otros sistemas anaerobios
avanzados, tales como los FA y los AFBR; ya que es efectivo en el manejo de altas COV
de residual a tratar, con buenas eficiencias de eliminacion de DQO, sin que se utilice un
soporte para la adhesion de los microorganismos. Ademas en el proceso no se presentan
problemas de obstruccion por el crecimiento de la biomasa y requiere un bajo consumo de
energia, por lo que se disminuye el costo de inversion y mantenimiento (Maat y Habets,

1987; Kwan-Chow y Zhenxiang, 1991).

Son obvias las ventajas del tratamiento anaerobio sobre las ventajas del tratamiento aerobio

en cuanto a tratar aguas residuales con alta carga; sin embargo a veces es operacional y
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econémicamente ventajoso adoptar los procesos anaerobio-aerobio en el tratamiento de
aguas residuales industriales utilizando los beneficios de la digestion anaerobia con los
beneficios de la digestion aerobia (mayor eliminacion de DQO y sdlidos suspendidos

volatiles).

Varias combinaciones de diferentes bioreactores anaerobio-aerobio se han aplicado en el
tratamiento de un amplio rango de de aguas residuales de baja y alta carga, entre las que se
encuentran las aguas residuales de la industria textil, lixiviado de residuos solidos de
alimentos, aguas residuales de la industria del papel, aguas residuales domésticas y
municipales, etc. (Chan et al.,, 2009; Kassab et al, 2010) (Anexo 5). Entre las
combinaciones mas empleadas se encuentran los sistemas UASB-AS, UASB-SBR vy el
UASB-CSTR (Chan et al., 2009; Kassab et al, 2010); ya que estos tipos de
configuraciones han sido muy interesantes pues ha permitido la posibilidad de mejorar la
calidad en el tratamiento de las aguas residuales de las plantas de tratamiento ya construidas
mediante la instalacion de un reactor UASB antes del tanque de aireacion (Halalsheh y

Wendland, 2008).
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III. MATERIALES Y METODOS.

A continuacion se exponen los materiales y metodologias utilizadas para la realizacion de
esta investigacion. Para el desarrollo experimental del mismo se usaron materiales y
equipamiento de laboratorio del Centro de Estudios de Biotecnologia Industrial (CEBI) de
la Facultad de Ciencias Naturales de la Universidad de Oriente y del Laboratorio de
Bioprocesos e Ingenieria Ambiental del Instituto de Ingenieria de la Universidad Nacional

Autonoma de México (UNAM).

II1.1 Sistemas anaerobios en una etapa y dos fases a escala de laboratorio.

La Figura 4 es un esquema de las configuraciones de los sistemas a escala de laboratorio,
que consistio en reactores anaerobios UASB en una etapa y dos fases. Los reactores fueron

mantenidos en temperatura mesofilica en un cuarto a temperatura constante (37 + 1°C).

El sistema UASB en una etapa consistié en un reactor cilindrico de cristal de 0.40 m de
altura y de 0.09 m del didmetro con un volumen nominal de 2.5 L. Fue equipado de una
bomba peristaltica Cole-Parmer (modelo 5753-20 6-600 RPM), conectada con un regulador
de velocidad de Masterflex, que proporciono6 un flujo variable para la entrada residual y el

efluente recirculado (Figura 5A).

El sistema anaerobio en dos fases (2PUASB) consistié en dos reactores UASB con un
primer reactor para la fase de hidrolisis-acidogénesis y un segundo reactor para la fase de
acetogénesis-metanogénesis (Figura 5B). En este sistema, el primer reactor consistié en un
cilindro de cristal de 0.35 m de altura y 0.76 cm de diametro y volumen nominal de 2.13 L.
Fue equipado de una bomba peristaltica del Cole-Parmer (modelo 5753-20 6-600 RPM),
conectada con un regulador de velocidad Masterflex. El segundo reactor consistié en otro
cilindro de cristal de 0.43 m de altura y 0.76 m de didmetro y volumen del nominal de 2 L.
También fue equipado con otra bomba peristaltica Cole-Parmer (modelo 7553-30 1-100
RPM), conectada con un regulador de la velocidad de Masterflex. En tercio superior del
reactor metanogénico se colocd 0.67 L de particulas de zeolita tamizadas con un didmetro
entre 1.0 y 2.0 mm, con una altura de 0.14 m. Este empaque fue utilizado como el medio de

ayuda para la adherencia anaerobia microbiana.
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I11.2 Indculo del reactor y alimentacion del agua residual utilizada.

El in6culo utilizado fue lodo granular de un reactor UASB a la escala industrial, que trataba
aguas residuales generadas de una fabrica de conservadas de jugo. El lodo anaerobio
presentaba una concentracion de sélidos suspendidos volatiles de 73 g L' y una actividad

metanogénica especifica de 0.13 g CH4- DQO g STV d™.

Los sistemas de reactores anaerobios de laboratorio fueron alimentados con las aguas
residuales de un beneficiado humedo de café localizado en la comunidad de Ixhuatlan,
Veracruz, México. Este beneficio himedo de café utiliza la tecnologia llamado “verde o
ecoldgica”, por lo que fue necesario realizar una dilucion (1:4) para obtener caracteristicas
similares a las aguas residuales obtenidas de un proceso de beneficiado de café tradicional.
Las aguas residuales de proceso humedas del café¢ son acidas, la razéon por la cual fue

necesario regular el pH en flujo de entrada a cada sistema con el bicarbonato de sodio

(NaHCO3).

II1.3 Procedimiento experimental.

El reactor UASB fue inoculado con 0.4 L de lodo granular, mientras que el sistema con
separacion de fases (2PUASB) fue inoculado con 0.64 y 0.4 L del mismo lodo granular
para los reactores de la fase hidrolitica-acidogénica y acetogénica-metanogénica,
respectivamente. Posterior a la inoculacion se realizd la etapa de arranque de los sistemas.
La Tabla 1 muestra los valores promedios de las COV aplicadas a cada configuracion para

realizar la etapa de arranque.

El procedimiento de arranque consistié en el incremento gradual de la COV aplicada a los
sistemas anaerobios, incrementando semanalmente la concentracion organica del flujo de
entrada a los reactores hasta llegar a las condiciones de evaluacion deseadas. Este proceso
fue continuamente realizado durante cuatro semanas. En la culminacion de la cuarta
semana se considerd que los sistemas tenian condiciones de estado casi estacionarias, asi
que se inicid la evaluacion de cada sistema por el incremento de tres COV (denominadas
C1, C2 y C3). Las caracteristicas de cada periodo de evaluacion se detallan en la Tabla 2

Cada COV evaluada se realiz6 en un periodo de 3 semanas.
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En el sistema UASB en una etapa fue aplicada una tasa de recirculacion de 1.0 (relacion 1:1
del flujo de agua residual de entrada a tratar y el flujo recirculado) durante todo el periodo
de evaluacion. El TRH del sistema 2PUASB fue la suma del TRH del primer reactor y la
suma del TRH el segundo reactor y fue el mismo TRH general del sistema UASB.
Igualmente, la COV aplicada a la configuracién en una etapa fue muy similar a la COV

general aplicada al sistema con separacion de fases.
I11.4 Métodos analiticos.

111.4.1 Sélidos.

Para la determinacion de sodlidos totales volatiles y fijos, sélidos suspendidos totales

volatiles y fijos, se sigui6 la metodologia descrita por APHA (1995).

Se realiz6 el calculo mediante las siguientes formulas:

 Tal :
o r—1 A P | +1 YT YT
STimgL]=— — = {(1000) = (1000) (Ec.2)
= volumen muestralml|
- I 1 - I : |
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Donde

¢ P;: Peso inicial de la muestra.

P,: Peso de la muestra secado a 103 — 105 °C.

P;: Peso de la muestra secado a 550 — 650 °C.

1000: factor de conversion de mL a L y g a mg respectivamente.

El calculo de los solidos suspendidos se realizd con las mismas ecuaciones anteriores (Ec.

2;3;4).
I11.4.2 Alcalinidad y relacion de alcalinidad (o).

La alcalinidad es la capacidad de un agua residual para neutralizar 4cidos, normalmente se
expresa como mg CaCO; L. La relacion de alcalinidad ( a ) se define como la relacion

entre la alcalinidad aportada por los iones bicarbonatos y la alcalinidad total (aportada por
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iones bicarbonatos, carbonatos e hidrogenocarbonatos) empleada para amortiguar el pH en

un reactor anaerobio (Pérez y Torres, 2008).

Primeramente se calibré el potenciometro con las soluciones buffer para pH 7.0 y 4.0.
Luego se tomaron 25 mL de muestra problema y se midid el pH inicial, posteriormente se
valor6 con H,SO4 0.02 N agitando suavemente la muestra hasta alcanzar un valor de pH a
5.75 y se anotd el volumen de acido consumido. Se continud con la valoracién hasta
alcanzar un pH de 4.30, nuevamente se anotd el volumen de acido consumido (este

volumen incluia el volumen gastado para alcanzar un pH de 5.75).

lealinidad (DU00) + N = (Volumen acidoy ) (Ec. 5)

La alcalinidad se calculaba con la siguiente férmula:
Donde:
* N: Normalidad de 4cido utilizado.
*  Volumen dcidoys: Cantidad de &cido utilizado para alcanzar un pH 4.3.

La relacion a se determina como el cociente de la alcalinidad a pH 5.75 entre la

alcalinidad a pH 4.30 o alcalinidad total:

| P R [N AL R L [ I —— i
VOLWMETLWE dCLA 0 COTMSWMLAO nasva piri

(Ec. 6)

5.75
Volumen total de acido comsumido hasta pH 4.3 (mlL)

I11.4.3 Demanda quimica de oxigeno (DQO).

La DQO es ampliamente utilizada como una forma de medir la carga contaminante de
desechos domésticos e industriales. El andlisis de la DQO se basa en el hecho de que todos
los compuestos organicos, con algunas excepciones, pueden ser oxidados por la accion de
un agente oxidante fuerte bajo condiciones acidas hasta CO, y agua. Para su determinacién

se utilizé la metodologia de reflujo cerrado y valoracion posterior (APHA, 1995).
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Soluciones

 Acido sulfirico con plata. Se afiadié 10.12 g de Ag;SO4 en polvo (grado analitico)
por cada litro de H,SOs concentrado. Se permitid6 su disolucion dos dias a

temperatura ambiente.

*  Solucion estandar de dicromato de potasio 0.25 N. Se disolvi6 12.25 g de K,Cr,07,
previamente secado a 103 °C durante dos horas, en 500 mL de agua destilada y

posteriormente se aforé a 1000 mL.

*  Solucion indicadora de ferroina. Se disolvid 1.485 g de 1,10 - fenantrolina
monohidratada y 695 mg de FeSO,4 7H,0O en 80 mL de agua destilada, después se

aford a 100 ml.

e Solucion FAS (sulfato ferroso amoniacal). Se disolvid 39.2 g de Fe (NHy), (SO4),
6H,0 en 600 ml de agua destilada. Se agregaron cuidadosamente 20 ml de H,SO4
concentrado, luego se enfri6 y afor6 a 1000 ml con agua destilada. Esta solucion
presenta una concentracion aproximada 0.1 N; su concentracion exacta se conoce

cuando se valora el “blanco frio”, el cual se analiza junto con las muestras.
*  Sulfato mercurico (HgSO,).
Procedimiento

En un tubo HACH, se adicionaron 2.5 mL de muestra o blanco. El blanco consiste en agua
destilada. Se agregaron 1.5 mL de dicromato de potasio y una pequeflisima porcion de
sulfato de mercurio. Se adicionaron cuidadosamente 3.5 mL del reactivo de acido sulfurico.
Se cerr6 herméticamente los tubos, se mezclo suavemente y se verifico que no haya fugas

del liquido.

Luego los tubos fueron colocados en un termoreactor DQO HACH vy se pusieron a digerir
durante 2 horas a 150 °C. Después de la digestion, se enfriaron los tubos a temperatura
ambiente y vertid su contenido en matraces de 50 mL. Luego se agregaron dos gotas del
indicador de ferroina y se valord con la solucion FAS agitando constantemente, hasta
cambio de color del indicador de azul-verdoso a café rojizo. Las muestras se analizaron por

triplicado.
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Calculo

La DQO se calcul6é como sigue:

[ i - < diluritm
] o o T guucoen
VULLTTLETE GF FMWES LTI [T

(Ec.7)
Donde:

FASpjanco: Volumen de solucion FAS empleado para valorar el “blanco” colocado en

el termorreactor.
*  FAShuestra: Volumen de solucion FAS empleado para valorar la muestra.
¢ Nras: normalidad de la solucion FAS obtenida al valorar el “blanco”
* 8: Peso equivalente del oxigeno.
e 1000: factor de conversion de mL a L.

I11.4.4 Acidos grasos volatiles (AGV).

Los AGV fueron analizados por cromatografia de gases (Cromatdgrafo SRI modelo 8610

con detector de flama, columna Zebron y gas Helio como acarreador a 206 kPa).
Preparacion de la muestra.

Se tomaron 2 mL de muestra y se depositd en un tubo Eppendorf. Luego se agregaron 2
gotas de acido clorhidrico (solucion 1:1). Se centrifugd por media hora a una velocidad de
3500 rpm en una microcentrifuga Eppendorf. Al término de la centrifugacion se extrajo el
sobrenadante y se filtr6 en un papel de filtro Wathman (0.22 pm), colocando el filtrado en

un vial de cromatografia. Las muestras fueron posteriormente preservadas en refrigeracion

a4°C.

Para los estdndares se sigui6 la misma metodologia de trabajo, resultando en una
.y . . I . a1 f .
concentracion final de los mismos en solucion de: Acido acético, 449 mg L; Acido

propiénico, 198 mg L'; Acido butirico, 198 mg L™
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I11.4.5 Produccion de biogas y concentracion de metano.

La produccion de biogas diaria fue cuantificada por desplazamiento de la columna de
liquido en los gasometros. La concentraciéon de metano en el biogas fue determinada por
cromatografia de gases (Cromatdgrafo Fisher Gas Partitioner modelo 1200) equipado con
un detector de conductividad térmica, doble columna Porapak Q y malla molecular SA. Se
trabajo como acarreador gas Helio a un flujo de 25 mL min™. Las fracciones molares de las
muestras analizadas fueron determinadas mediante comparacion con el area cromatografica

de una muestra de metano puro.

II1.5 Analisis estadistico.

Para el analisis de las distintas respuestas (eficiencia de eliminacion de DQO total y
soluble, concentracion de AGV en el efluente, produccion de biogds y concentracion de
metano) se aplico el procedimiento de Analisis de Varianza para un disefio por bloques
completos aleatorizados, debido a que la variabilidad producida en los experimentos fue
sistematicamente controlada. En este estudio, fue despreciada la variabilidad producida por
el volumen, la forma y la velocidad del flujo de entrada a los reactores. Los resultados de
los analisis y graficos fueron obtenidos del software STATISTICA (Trial version 8.0,
Statsoft Inc., USA). Una vez que fueron detectadas diferencias estadisticas entre los
diversos tratamientos, fue efectuado un andlisis de rangos de pares de medias por el método
de Duncan. El nivel de probabilidad calculado para los andlisis realizados fue para un 95 %

de probabilidad.
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IV. RESULTADOS Y DISCUSION.

IV.1 Caracterizacion del residual de despulpe del beneficio del café.

En el procesamiento de café por via humeda, los principales problemas lo constituyen el
excesivo uso de agua (4 -17 L kg de café procesado) y la generacién de residuales con
altos niveles de contaminacion orgéanica. Las aguas residuales del proceso de despulpe del
café analizadas se caracterizaron por tener valores de pH écidos, contaminacion organica
alta (expresada como DQO) y contaminacién organica disuelta (Tabla 3). Ademads, estas
aguas residuales presentan excelentes condiciones de biodegrabilidad desde el punto de

vista de relacion DBO/DQO (superior a 0.5) (Fernandez, 2005).

Seglin el mismo autor, donde evalu6 la biodegrabilidad de este tipo de agua residual, un
proceso por digestion anaerobia es un método adecuado para reducir la contaminacion de
estos residuales; las cudles su tratamiento seria muy costoso si se utilizaran procesos fisico-
quimicos u aerobicos debido por ser esta contaminacion se encuentra compuesta

principalmente en forma disuelta.

IV.2 Funcionamiento del sistema UASB en una etapa para el tratamiento

del agua residual de despulpe.

Una vez caracterizada el agua residual a tratar y considerando lo apropiado de un sistema
de digestion anaerobia para eliminar una carga de alrededor de 2500 mg L™, se selecciond
para la evaluacion del proceso anaerobio un reactor UASB en una etapa como “blanco
experimental”. La etapa de arranque de éste sistema consistio en un gradual aumento de la
COV de 1.30 —2.93 kg DQO m™ d”, debido al incremento creciente de la concentracion del
agua residual, y TRH constante de 21.5 h. En esta se considerd que el periodo de arranque
tuvo una duracidn de cuatro semanas. A partir de este tiempo se evalud la influencia del

incremento de la COV, propiciado por la disminucion del TRH de 21.5 - 15.5 h.

El comportamiento del pH durante el periodo de evaluacion del reactor UASB se observa
en la Figura 6. Con el ajuste de pH a 7.0 del agua residual afluente, el reactor UASB
mostro un desempefio estable con un rango de pH de salida entre 7.8 - 8.4 con una media de
8.1 = 0.15. En la digestion anaerobia se considera el rango de valores de ocurrencia del

proceso entre 6.5 - 8.2 (Speece, 1996). A valores de este parametro inferiores a 6.5 se
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favorece la acidificacion, especialmente en este tipo de residual con valores de pH acidos
(< 4) (Tabla 3); lo que afecta la poblacién metanogénica, y por tanto, la eficiencia del

tratamiento anaerobio.

Teniendo en cuenta los valores alcalinos del efluente y el costo que se incurre en la
neutralizacion del residual con bicarbonato de sodio, a partir del dia 64 (en el transcurso de
la evaluacion de C2) se realiz6é un ajuste de pH a 6.5 en el agua residual a tratar por el
reactor UASB; a estas condiciones manifestd una disminucion en el valor de salida entre
6.5 - 7.1 con un valor medio de 6.9 + 0.2, manteniéndose en este rango hasta el final del
experimento. Por las caracteristicas de esta agua residual de despulpe, ain cuando se
mantuvieron en el rango apropiado los valores de pH, es recomendable mantener el mismo
en valores cercanos a los que se midieron en C1 obtenidos luego de ajustar a pH 7.0 el

residual alimentado debido a prevenir posibles desestabilizaciones en el reactor.

Un aspecto relacionado con el pH es la alcalinidad, donde la relacion de alcalinidad (o)
como parametro indirecto de evaluacion, es un reflejo de la capacidad de amortiguar el
sistema a los cambios bruscos de pH en un reactor anaerobio. En este estudio se observd un
rapido incremento en la alcalinidad (datos no mostrados) en la etapa de arranque,
fluctuando entre 1612 - 2192 mg CaCO; L. Similar comportamiento se mantuvo mientras
el pH en el flujo de entrada fue controlado a 7.0, con un valor medio de 1935 + 128 mg
CaCO; L. Es por eso que se perciben incrementos de pH por encima del rango dptimo, a
pesar de que el residual de partida ha sido neutralizado. Cuando se reajust6 el pH a 6.5, la

alcalinidad descendié manteniendo un valor de 1355 + 67 mg CaCO; L.

Algunos autores refieren que entre mas alto sea el indice o, mejor es la capacidad de
amortiguamiento del sistema. Jenkins et al. (1983) recomiendan que el indice a debe ser
superior a 0.5, lo que se toma como criterio para evaluar, en forma general de bueno el
desempefio del reactor en una etapa. Como muestra la Figura 7, después de la primera
semana de arranque, el indice a respondi6 favorablemente con un valor medio de 0.51 +
0.02. Con el reajuste del pH en el fluyjo de entrada a 6.5, los valores descendieron
ligeramente a 0.48 + 0.02. Esto constituye un indicador a tener en cuenta, pues la
acumulacion de especies acidas al bajar pH podria provocar una desestabilizacion del

sistema. El valor de pH resulta un indicador no inmediato, pues podria encubrir la
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., . ., + , .
acumulacién o incremento de la concentracion de H', ain cuando refleje valores
permisibles o considerados como adecuados; por lo que para monitorear en linea procesos
anaerobios y tomar decisiones, se prefiere hacerlo a partir de la relaciéon de alcalinidad

(Pérez y Torres, 2008).

Uno de los principales problemas que presenta la degradacion bioldgica anaerobia de este
tipo de agua residual es el alto contenido de materia organica facilmente fermentable. Estas
sustancias provocan una rapida acidificacion del agua residual, debido a la produccion de
AGV, y por tanto es necesaria la adicion de una sustancia alcalina (NaHCO;3) para
aumentar el pH. Ante esta situacion es recomendable, también, realizar la recirculacion del
efluente tratado con el objetivo de reutilizar la alcalinidad del proceso anaerobio para
reducir el consumo de alcalinizante (Romli ef al., 1994); ademas, puede ser empleada para
mantener una adecuada carga hidraulica en los reactores anaerobios tratando residuales a

altas concentraciones (Lier, 2008).

La concentracion total de los AGV se considerd como la suma de las concentraciones de
los acidos acético, propidnico y butirico (Figura 8). Se observd una tendencia al
incremento de los AGV, con el incremento de los COV. En un sistema anaerobio que
experimenta condiciones de sobrecarga organica, las bacterias metanogénicas nos pueden
eliminar el hidréogeno y los AGV producidos resultando en una acumulacion de éstos
ultimos (Fukuzaki et al., 1990); por lo tanto el aumento en las concentraciones de los

acidos organicos es evidencia de un aumento en la carga aplicada al sistema.

Como se esperaba, la menor concentracion de 4cidos organicos en el efluente la mostroé C1
con un valor promedio total de 220 + 18 mg L'; aunque no se reportaron diferencias
significativas entre la evaluacion de C1 y C2 se observa una disposicion al incremento de
¢éstos. Los analisis de cada tipo de acido indican que el TRH no afect6 la composicion
relativa de los &cidos orgénicos en el efluente. El 4cido acético estuvo en mayor proporcioén
(60 %), seguida del acido propidnico (28 %) y el acido butirico (12 %); con
concentraciones de 131 £ 10 mg L™, 63+ 7mg L™ y 26 + 2 mg L™, respectivamente. Esto
evidencia una buena proporcion de estos, evitando asi la inhibicion por AGV (Speece,

1996).
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La evolucion de la eficiencia de eliminacion de DQO ante el incremento de las COV
aplicadas se representa en la Figura 9. Diferencias significativas se observaron entre todos
los contrastes de parejas de medias de tratamientos con valores promedios de 77.2 %, 72.1
% vy 59.2 % para C1, C2 y C3 respectivamente (p-valor > 0.05). Estos resultados confirman
que al aumentar la carga aplicada al sistema, las bacterias metanogénicas no pueden
degradar completamente los compuestos intermediarios producidos; afectando la eficiencia
y estabilidad del reactor (Wang et al., 2009). Para la primera COV evaluada (Cl), la
eficiencia de eliminacion promedio de la DQO soluble exhibié un alto valor (83.4 %),

indicando un exitoso tratamiento del agua residual en estudio.

La produccion del biogés y la concentracion de metano generados en el reactor UASB se
muestran en la Figura 10. Las mayores producciones de biogds se obtuvieron en la
evaluacion de C1. Aunque existieron diferencia entre las medias de produccion de biogas
entre C1 y C3 esta fue pequena y no significativa (10 %), donde el rango fluctu6 entre
0.186 - 0.346 m* kg COD'Irem d'l; lo que evidencia que el efecto del TRH en la conversion a
biogas no es significativa. Segun Lin ef al. (1986) la produccion de biogas es independiente

al TRH y a la concentracion de sustrato.

En cambio, la concentracion de metano disminuy6 cuando comenzdé la evaluacion de C3.
Fue entre C1 y C2 donde se obtuvo un valor maximo de concentracion de metano (61 %),
valores necesarios para el biogds sea combustible y por tanto tenga valor energético. Parece
indicar que la concentracion de metano esta influenciada por la concentracion de AGV, ya
que al aumentar éstos ultimos se observo una disminucioén en el metano. Estos resultados
corresponden a lo reportado por Dogan e/ al. (2005), en el cual investigaron el efecto de la
variedad y concentracion de los AGV en la actividad de las bacterias metanogénicas de un
reactor UASB, donde concluyeron que éstos tienen un efecto significativo en la actividad

metanogénica, ademas de su sinergia con otros productos.

Los resultados de esta investigacion indican que las aguas residuales del procesamiento
himedo de café son exitosamente tratadas en un reactor UASB en una etapa. A pesar de la
frecuente idea de que la digestion anaerobia requiere largos tiempos de arranque, algunas
investigaciones realizadas también han reportado arranques rapidos de reactores

anaerobios. En este estudio la etapa de arranque fue realizada en un periodo de 4 semanas
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utilizando lodo granular no adaptado a este tipo de agua residual. De modo similar un
UASB tratando aguas residuales de una fabrica de procesamiento de café instantdneo fue
exitosamente arrancado en 30 dias, aunque en dicha investigacién la temperatura del

proceso fue elevada del régimen mesofilico al termofilico (Dinsdale et al., 1997a).

Un resumen de publicaciones relacionadas con el tratamiento anaerobio de las aguas

residuales de distintos procesos del café se presenta en la Tabla 4.

La eficiencia de eliminacion de DQO total y soluble 77.2 + 2.9 % y 83.5 + 1.87 %,
respectivamente y concentracion de metano de 58 + 2.5 % lograda en el reactor UASB de
este estudio operado a una COV de 3.6 kg COD m™ d”' con una relacion de recirculacion
interna de 1.0, es comparable con otros estudios sobre degradacién anaerobia de aguas
residuales del café (Fig. 9 y 10, Tabla 4). Fernandez y Foster (1993) operando filtros
anaerobios a 37 °C y 55 °C, con agua residual sintética hecha de extracto de granos de café
a una similar COV de 4.0 kg DQO m™ d”', lograron una eficiencia de eliminacion de DQO
de 63%. Como se puede observar, valores de degradacion de DQO mayores a los obtenidos
en esta experiencia, a mayores COV evaluadas, han sido obtenidos en estudios con arreglos
operacionales que incluyen reactores anaerobios hibridos UASB-FA (Bello-Mendoza y

Castillo-Rivera, 1998; Selvamurugan et al., 2010)

En el primer estudio referido, se obtuvo una eliminacion maxima de DQO de 77.2 % a una
COV de 1.89 kg COD m™ d"' y TRH de 22 h; sin embargo a los pocos dias de operacion
resultd en un deterioro del sistema de tratamiento atribuida al uso de un lodo anaerobio no
aclimatado de baja actividad especifica. En el segundo trabajo, la experiencia resultd
exitosa con una eliminacién maxima de COD de 70 % a una COV de 7.01 kg COD m™ d™!

y TRH de 24 h, con una concentracion de metano en el biogas de 60.7 %.

A pesar de que en algunos casos el proceso de digestion anaerobia de las aguas residuales
del procesamiento del café¢ ha sido aplicado con diferentes grados de éxito, algunos
problemas permanecen en cuanto a un apropiado disefio del reactor anaerobio, una
adecuada estrategia de arranque y operacion del sistema. Es significativo que en las
experiencias discutidas anteriormente con desempefios similares o superiores, se refiere al
empleo de un reactor hibrido, incorporando las ventajas del FA. Algunos autores

recomiendan este arreglo de reactores, basados en la inestabilidad que manifiestan los
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UASB ante sobrecargas al sistema. Por otro lado, el uso del FA permite mayor retencioén de
biomasa por inmovilizacion al soporte, facilitando el trabajo con lodos no granulares o de
baja actividad metanogénica (Zinatizadeh et al., 2010). Basado en lo anterior, mejoras de
disefio al reactor UASB en los experimentos subsecuentes desarrollados, fueron tenidos en

cuenta.

Otros problemas, tales como, acidificacion del agua residual, la temporada de cosecha del
grano de café, variaciones en la concentracion y volumen del residual contaminante y la
falta de un adecuado indculo anaerobio influyen también en establecer un adecuado sistema

de tratamiento para estos residuales.

Por el resultado de esta investigacion, aunque la eficiencia de eliminacién de la carga
organica contaminante en el reactor anaerobio UASB con recirculacion del efluente tratado
fue relativamente alta, existe la necesidad de realizar un posterior tratamiento al efluente
anaerobio para obtener una descarga segura al medio ambiente. Sin embargo, se reconoce
que el uso de este tipo de reactor en una etapa reduce considerablemente la carga organica
entrante a un posterior tratamiento terciario, lo cual resultaria en una disminuciéon del
consumo de energia y una menor produccion de lodos. Por lo que seria operacional y
econémicamente ventajoso adoptar un proceso anaerobio-aerobio en el tratamiento de
aguas residuales del beneficiado humedo de café utilizando los beneficios de la digestion

anaerobia con los beneficios de la digestion aerobia.
IV.3 Funcionamiento del sistema con separacion de fases 2PUASB).

Como se ha valorado anteriormente, la caracteristica acida del agua residual de despulpe
(Tabla 3) con alta biodegrabilidad anaerobia favorece la acidificacion del residual; por lo
que es aconsejable la separacion de fases. Como describe Solera et al. (2002) este arreglo
permite la seleccion y enriquecimiento de los diferentes grupos de microorganismos en
cada reactor separado, aumentando la estabilidad del proceso por un mejor control de la
fase acidogénica previniendo la sobrecarga y la inhibicion por compuestos toxicos a la fase
metanogénica. Por otro lado, el primer reactor actia como un amortiguador de pH a las

poblaciones metanogénicas del segundo reactor.

Por tales razones se procedio a evaluar el tratamiento del agua de despulpe de café por

digestion anaerobia en dos fases, con un reactor UASB en la fase acidogénica y un hibrido
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UASB-FA para la metanogénica. El primer reactor se trabajo en un rango de COV de 10.9 -
11.4 kg COD m™ d', mientras en el metanogénico fueron evaluadas tres COV diferentes

entre si: 2.6, 3.2, 4.7 kg COD m>d™".
IV.3.1 Reactor anaerobio UASB para la fase de hidrolisis-acidogénesis.

El pH es otra significativa variable en la produccion de AGV. En un estudio realizado por
Yu y Fang (2003) en reactores anaerobios de flujo ascendente, encontraron que el grado de
acidificacion increment6 con la temperatura, pero el pH fue el parametro mas significativo;
en este articulo el grado de acidificacion tuvo un valor de 32 % cuando el pH fue ajustado a

6.0, donde los mayores productos de fermentacion fueron el acido acético y butirico.

En otra investigacion realizada, la produccion de AGV fue inhibida a pH muy acidos (pH <
5.5); sin embargo, se lograron altos grados de acidificacion de 76 % y 83 % a valores de pH
entre 5.25 — 6.0. Con el aumento del pH, los acidos acético y butirico disminuyen, mientas

que las concentraciones de acido propidnico crecen (Bengtsson ef al., 2008).

De forma similar, otros autores observaron que valores de pH entre 5.1 - 5.9 no afectaron la
produccion de AGV y la solubilidad de la DQO (Rincén ef al., 2008; Rubia et al., 2009).
En contraste, Elefsiniotis y Oldham (1994) reportaron que en un rango de pH entre 4.3 - 5.2
no se afectd la produccion de AGV vy la solubilidad de la DQO, pero niveles de pH entre

5.9 - 6.2 influyeron significativamente en ambos parametros.

La mayoria de los autores que han investigado el efecto del pH en la separacion de fases
recomiendan que el rango optimo de este factor, para una adecuada actividad de las
bacterias hidroliticas y acidogénicas, se encuentra entre 5.0 — 6.0 para proveer un adecuado
y estable sustrato para la fase metanogénica (Yang et al, 2003; Yu y Fang, 2003;
Bouallagui et al., 2004; Demirer y Chen, 2004; Askin et al., 2006, Bengtsson et al., 2008).

Sin embargo, algunas investigaciones realizadas han demostrado que las méaximas tasas de
produccion de hidrégeno se han obtenido a pH entre 5 - 6 (Oh et al., 2004; Massanet-
Nicolau et al., 2008; Ponsa et al., 2008); por eso, y considerando este fenomeno, un valor
de pH cercano a 6 es lo mas recomendable para tener condiciones 6ptimas de crecimiento

de las bacterias hidroliticas y acidogénicas.
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Por lo que se realizaron ensayos de prueba-error para la busqueda de valores de pH en el
influente que aseguraran un pH de 6 en el reactor. La Figura 11 muestra la conducta

seguida por el pH en el sistema con separacion de fases.

El arranque del sistema 2PUASB se realizo ajustando el agua residual entrante al reactor
acidogénico a pH 6.0. Sin embargo, un descenso severo a valores inferiores de pH 5.0 se
observo en el transcurso de la semana 2 y 3, indicando signos de acidificacion en la etapa
acidogénica. Como estrategia de recuperacion se interrumpié la alimentacion por un
periodo de aproximado de 2 semanas y cuando se reinicio la alimentacion se elevo el pH
del flujo afluente a 7.0. Un nuevo ajuste de pH a 6.0 el dia 38 produjo una nueva
disminucion del pH en la fase acidogénica. Por lo que se decidi6 elevar nuevamente el pH
al valor anterior, provocando un aumento del pH a valores cercanos a 7.4 en el efluente.
Durante la evaluacion de C2, se realizo al dia 66 un reajuste de pH a 6.5 lo que provoco una
disminucion gradual del pH en un rango de 6.07 - 6.67 hasta el final de los experimentos,
con valor medio de 6.42 + 0.19; considerandose apropiados para la fase de acidogénesis.
Lo anterior indica que es necesario a los valores de COV ensayados, elevar el pH del

influente a hasta 6.5.

La variacion del indice de alcalinidad se muestra en la Figura 12. La inestabilidad en la
etapa de arrancada se caracteriz6 por minimas capacidades de amortiguamiento llegando
incluso a ausencia total de alcalinidad. Con el ajuste de pH a 7.0 en el agua afluente al
reactor acidogénico, se reportd un aumento en la alcalinidad con valor medio de 552 + 85
mg CaCO; L. A finales de la evaluaciéon de C1, se observé un subito incremento en la
alcalinidad hasta valores superiores de 2000 mg CaCO; L™, pero con el ajuste a pH 6.5 se
observo una disminucion hasta 552 + 98 mg CaCO; L™ con indice o promedio de 0.46 +
0.03 hasta el final de los experimentos. Estos valores de alcalinidad observados en el ajuste
de pH 6.5 dan una medida de la insuficiente alcalinidad con el ajuste de pH 6.0 en el flujo

de entrada al reactor a una alta COV (11 kg COD m™ d™).

Las Figuras 13 y 14 muestran las concentraciones de AGV, ademas del grado de
acidificacion del reactor acidogénico en el efluente, y el comportamiento de la remocion de

DQO para los niveles de COV evaluados respectivamente.
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La produccion de AGV sufrié un impacto negativo cuando el pH disminuy6 en la etapa de
arrancada; pero posteriormente aumentd con el reajuste de pH a 7.0. Resultados similares
observo Bengtsson et al. (2008) en reactores CSTR cuando estudio el efecto del TRH y el
pH en la etapa acidogénica, cuando la produccion de AGV sufri6é una disminucion severa a

pH bajos.

Un importante parametro para medir el problema del desbalance y el grado de éxito de la
fermentacion acidogénica en un reactor anaerobio es el grado de acidificacion, obtenido por
la razon de la concentracion de los acidos organicos producidos y la concentracion de la
DQOs presente en el efluente anaerobio (Askin et al., 2006; Wang et al., 2006; Rubia et al.,
2009). En general, cuando el pH del agua residual afluente al reactor acidogénico fue 6.5, el
grado de acidificacion varié en un aceptable rango de 43 — 52 %. Segun lo anteriormente
planteado, el grado de acidificacion obtenido se encontrd6 en un apropiado rango,
coincidiendo con Alexiou y Anderson (1997) en el cual aseguran que un eficiente grado de

acidificacion se encuentra entre 40 — 50 %.

Dentro de los productos de fermentacion producidos, los acidos acético y butirico son
considerados los mejores precursores para la formacion del metano (Speece, 1996), y en
conjunto con los deméas AGV producidos proporcionan una medida del funcionamiento de
la fase acidogénica (Ucisik y Henze, 2008). Segun Bouallagui et al. (2004), el paso de
acidificacion es influenciada por la variacion de COV, y en especialmente por la

concentracion y el porcentaje de distribucion de los AGV presente en la DQOs.

Para todas las COV evaluadas, las concentraciones promedio de los &cidos acético,
propidnico y butirico, fueron 530 + 46, 423 + 17 y 168 + 5 mg L™, respectivamente; el
acido acético fue el mayor producto del proceso de acidogénesis (46 — 52 %), seguido por
el acido propionico (33 — 40 %) y el acido butirico (11 — 16 %). Estos resultados son
semejantes a los obtenidos por McDougall ef al. (1993) en la evaluacion de la etapa

acidogénica con agua residual sintética de café.

La produccion de biogas y la concentracion de metano se observa en la Figura 15. Un
volumen promedio de biogas de 0.906 + 0.393 m® kg COD ™, d”! con alta produccion de
CO,, fue observado en el gas producido por el reactor acidogénico. Segiin Hai-Lou et al.

(2001), el biogas producido en un proceso de digestion anaerobia con poca o sin
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acompafniamiento de CHy en la etapa hidrolitica es una sefial de rapida fermentacion. La
concentracion de CHy en el gas estuvo entre 12 + 2 %, lo que corresponde con
investigaciones realizadas por Parawira et al. (2008) donde encontraron que solo entre 10 -

30 % del metano es producido en el reactor de hidrolisis-acidogénesis.

IV.3.2 Reactor anaerobio hibrido para la fase de acetogénesis-

metanogénesis.

La fase metanogénica sufri6 un severo impacto provocado por el arrastre del reactor
acidogénico en la etapa de arrancada; pero cuando se ajusto el pH a 7.0 en la fase anterior
tuvo un rapido incremento en los niveles de pH en el efluente (Figura 11). Durante la
evaluacion de C2, el reactor metanogénico mostrd un aumento a valores de pH cercanos a
9.0; pero con el ajuste de pH a 6.5 en el agua residual entrante del reactor acidogénico, el
reactor productor de metano mostré un comportamiento estable con un valor promedio de

pH de 8.07 = 0.21.

Desde la culminacion de la etapa de arranque, el indice o mantuvo valores superiores a 0.5
(Figura 12), variando en un favorable rango de 0.57 - 0.69 en la etapa final del
experimento, con valor medio de alcalinidad de 1038 + 67 mg CaCO; L. Los apropiados
valores de la relaciéon de alcalinidad evidencian que las condiciones ambientales en el
reactor formador de metano son favorables; las bacterias metanogénicas utilizan los acidos
intermediarios tan pronto como son formados, evitando su acumulacion, y garantizando que
la alcalinidad del medio permanezca en un rango favorable para las mismas. Si las
condiciones fueran desfavorables, los AGV no serian consumidos a la misma tasa de en que
son producidos por las bacterias acidogénicas ocasionando una acumulacion en el sistema.
Los 4cidos organicos que no son neutralizados ocasionarian una rapida disminucion en la

alcalinidad disponible con el consecuente descenso del pH (Pérez y Torres, 2008).

El adecuado comportamiento del reactor metanogénico depende mucho del desempefio del
reactor acidogénico. Los productos resultantes producidos en la fase acidogénica son muy
importantes para el adecuado funcionamiento de la digestion anaerobia, ya que afectan la

carga organica, la estabilidad y eficiencia de la fase metanogénica (Ren y Wang, 1994).
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En la etapa de arrancada el reactor metanogénico tuvo un desbalance provocado por la
inestabilidad en el reactor acidogénico, lo que indujo la acumulacién de los AGV y
demostrado por la disminucion del indice de alcalinidad. La determinacion del indice a es
un método mas confiable para detectar la desestabilizacion que las mediciones directas de

pH (Ward et al., 2008).

Se tuvieron altos valores de concentracion de AGV en el efluente del reactor metanogénico
en la etapa de arrancada provocado por el breve periodo de desestabilizacion en el reactor
acidogénico; pero al estabilizarse éste se produjo una disminucién en los niveles de

concentracion de los acidos orgénicos en el efluente metanogénico tratado (Figura 13).

No se observaron diferencias significativas en las concentraciones de AGV, los cudles el
rango de variaciéon se observo entre 87 — 122, 25 — 85 y 0 — 33 mg L' para los 4cidos
acético, propionico y butirico, respectivamente. Los bajos niveles de los AGV en el
efluente del reactor metanogénico indican que los granulos mesofilicos se adaptaron
rapidamente a la alimentacion acidificada y que los acidos organicos producidos en el
primer reactor fueron altamente degradados en el segundo reactor. No se encontraron
diferencias significativas en las concentraciones totales de los acidos orgéanicos en el
efluente metanogénico de acuerdo a las distintas cargas aplicadas mostrando un rango de
164 — 188 mg L'; esta situacion indica que las COV evaluadas no influyeron en la

concentracion final de éstos compuestos.

Como se puede observar, las mayores eficiencias de eliminacion de carga organica
contaminante fueron realizadas en la evaluacion de C1 (Figura 14). Se encontraron
diferencias significativas para todas las COV evaluadas, con valores medios de eficiencia
de eliminaciéon de DQO total de 83.5 %, 74.6 % y 54.7 % para Cl, C2 y C3,
respectivamente. Mientras que los valores promedios de eficiencia de eliminacion de DQO

soluble fueron de 86.7 %, 79.1 % y 59.5 % para ese mismo orden de de evaluacion.

El uso del filtro de zeolita en el tercio superior en el reactor hibrido metanogénico fue una

mejora definitiva en la retencion de soélidos (Figura 16).

Los solidos del efluente del sistema UASB estuvieron en el rango de 170 — 183 mg SST L~
! mientras en el sistema 2PUASB se reportaron entre 17 — 44 mg SST L. Estos resultados

demuestran que el uso de un reactor anaerobio hibrido en la fase metanogénica permitié un

Pagina 34



Resultados y Discusion

mejoramiento en la estabilidad del proceso debido a una mayor retencion de la biomasa
bajo condiciones de incremento de la COV, situacion que ocasionalmente afecta a los
reactores anaerobios UASB. Con el incremento del TRS, la produccion de nuevas células
gradualmente disminuye resultando en un incremento en los requerimientos energéticos de
las células en orden de mantener la actividad celular (aumento en la degradacion del
sustrato). Por eso, aumentando el TRS resulta en una disminucion de la produccion de
lodos; ademas provoca un retraso en la reproduccion de las bacterias como necesidad
energética de las células mas viejas para el mantenimiento de la actividad celular, y por lo

tanto un mayor consumo de sustrato.

La zeolita natural ha sido usada para incrementar la eficiencia del proceso en el tratamiento
anaerobio de residuos agricolas (Milan et al., 2003; Montalvo et al., 2005). Al mismo
tiempo, muestra una gran capacidad de adsorcion de metales (Cu, Cd, Pb and Zn) y esa
caracteristica es util para remover algunos compuestos toxicos para los microorganismos en
la digestion anaerobia (Green et al., 1996), ademds de reducir las concentraciones de
amonio e iones amonio producidos en la degradacion anaerobia de proteinas, aminoacidos
y urea (Milan et al., 2001). Asimismo, Fernandez et al. (2007) demostraron que la zeolita
presenta caracteristicas fisicas excelentes para ser utilizado como un soporte para los

microorganismos anaerobios en los reactores de pelicula fija.

El contenido de metano en el biogés al final de la evaluacion de C1 fue de 57 %; pero el
incremento en los niveles de pH en el reactor metanogénico al parecer inhibio a las
bacterias metanogénicas provocando una disminucién en las concentraciones de metano.
Segun Sandberg y Ahring (1992) un pH excesivamente alcalino puede provocar una
desintegracion del lodo granular y por tanto afectar directamente el proceso de digestion
anaerobia. Por otro lado, Visser ef al. (1993) reportaron que la fase de metanogénesis es
inhibida en un medio en donde el pH excede a 8, favoreciendo el desarrollo de un lodo

anaerobio dominado por bacterias reductoras de sulfato.

Sin embargo, corregido el pH a 6.5 en el residual de entrada al reactor acidogénico (Figura
10), se observé un aumento de hasta un 60% en el contenido de metano en el biogas;
manifestada en la ultima evaluacion de COV (C3). Segin Lettinga ef al. (2000) la

eficiencia del proceso anaerobio se recupera, ante un desbalance en los niveles de pH, casi
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inmediatamente una vez que el pH se retorna a los niveles Optimos. No se observaron
diferencias en la produccion de biogas, para las diferentes corridas, reportando un valor

promedio de 0.174 + 0.088 m’ kg COD™ o d™.

Los resultados de la configuracion del proceso 2PUASB demuestran que la digestion
anaerobia en dos fases es adecuada para tratar aguas residuales con alto contenido de
carbohidratos solubles como son las aguas residuales del procesamiento de café. Los
residuos de fruta y vegetales tienden a tener baja concentracion de soélidos totales y altos
valores de solidos volatiles, y son facilmente degradados en un reactor anaerobio. La rapida
hidrolisis de esa materia organica puede llevar a la rapida acidificacion del digestor y

consecuentemente a la inhibicion de las bacterias metanogénicas (Parawira ef al., 2008).

La digestion anaerobia con separacion de usa un primer reactor para la primera etapa de
hidrolisis-acidificacion, ademas de tener la ventaja de ser un amortiguador contra impactos
toxicos, provocado por algunas sustancias inhibitorias y el pH, ademas de posibles
variaciones en la carga organica que se introduce en el sistema, el cual ofrece alguna

proteccion a las bacterias metanogénicas del segundo reactor (Stabnikova et al., 2008).

IV.4 Funcionamiento comparativo de ambos arreglos (una etapa y dos

fases) en el tratamiento del agua de despulpe del café.

De este estudio se obtiene que a una COV de 11.0 kg COD m™ d' aplicado a un reactor
acidogénico UASB, con pH de 6.5 en el flujo residual de entrada a temperatura mesofilica
(37°C), se alcanza un grado de acidificacion promedio de 47 + 4 %. Para estas condiciones
se obtuvo en el reactor acidogénico hasta un 13 % de metano. Estos valores son superiores

a los reportados en otras investigaciones (Tabla 4).

Ha sido muy polémico si una parcial o una completa acidificaciéon mejoraria la eficiencia de
tratamiento en un reactor anaerobio; pero algunos informes sobre los procesos anaerobios
en dos fases, con un alto grado de acidificacion en el reactor acidogénico, han confirmado
la ventaja de soportar mayores COV y una mayor produccién de gas que los procesos en

una etapa (Kunst, 1994; Dalis et al., 1996; Sarada y Joseph, 1996; Houbron et al., 2003).

En un reactor anaerobio acidogénico SBR con un TRH de 10 d procesando residuos so6lidos

del procesamiento humedo de café, ajustado a pH 6.0y con una COV de 5.0 kg COD m™ d°
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! se produjo un alto grado de acidificacion de 87 %. En el mismo no fue detectado metano
en el medio, mientras la composicion promedio de los acidos acético, propidnico y butirico
bajo estas condiciones fueron de 52 %, 28 % y 9 %, respectivamente (Houbron et al.,
2003). Sin embargo, y basandose con lo antes expuesto, el alto grado de acidificacién
obtenido resultaria perjudicial hacia la formacion de un lodo granular, caracteristica
principal de un reactor anaerobio de flujo ascendente; ademas no seria econdémicamente
rentable debido a la necesidad de un mayor volumen de reactor y se requeririan superiores

costos de inversion del sistema de tratamiento de residuales.

Lettinga y Hulshoff (1991), en investigaciones realizadas en reactores anaerobios UASB,
recomendaron que para un adecuado desempefio de la fase acidogénica la acidificacion
parcial debe de estar entre 20 — 40 %. Por otro lado, Alexiou ef al., (1994) y Alexiou y
Anderson (1997) plantearon que el rango apropiado para un eficiente grado de acidificacion
del proceso se encuentra entre 40 — 50 % del potencial de la materia acidificada. Por eso, la
acidificacion parcial (20 — 50 %) es considerada como una mejora en la eficiencia en un
proceso de digestion anaerobia en dos fases (Yang ef al., 2003); ya que requiere un menor
volumen de reactor, en comparacion con un sistema de separacion de fases con una
completa acidificacion de la materia, debido a que el TRH es menor y asi son menores los

costos de construccion y mantenimiento (Cohen et al., 1985).

Por ejemplo, McDougall ef al. (1993) lograron un 38 % de acidificacion a pH 6.0, TRH de
24 h y COV de 10 kg COD m™ d' usando agua residual sintética de café instantaneo.
Mientras Dinsdale et al. (1997b) utilizaron un reactor de pre-acidificacion termofilico
(55°C) y también lograron un grado de acidificacion de 38 % a semejantes TRH de 24 h y
COV de 10 kgCOD m™ d' a pH 5.2; pero con el ajuste de pH a 6.0 un 32 % de
acidificacion fue logrado. En el mismo fue detectado solamente mayoritariamente didoxido

de carbono.

Esta conformacion de los reactores (UASB vs 2PUASB), resulté de mayor impacto en la
conversion de los AGV producidos en la degradacion anaerobia de las aguas residuales del
beneficiado humedo de café (p-valorcong = 0.0002) (Tabla 5 y 6; Figura 17 ¢). Sin
embargo, las corridas de C1, C2 y C3 caracterizadas por los incrementos de COV, no

influyeron significativamente en la concentracion de los acidos organicos en el efluente
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final del tratamiento (p-valorcoy = 0.2777) (Tabla 5 y 6). Este resultado es de esperar, por
cuanto el objetivo de la separacion de fases, es propiciar un ambiente adecuado en el
reactor acidogénico para la produccion de AGV, quienes constituyen los sustratos
mayoritarios de las bacterias metanogénicas. Una de las variables que mas influye en la
separacion de fases, ademds de la conformacion de reactores, es la variacion del pH
(Demirel y Yenigiin, 2002); debido a esto las condiciones adecuadas para un buen
desempefio del reactor UASB acidogénico fue determinado a valores de pH 6.5 en el

influente, para evitar acidificaciones.

La distribucion de los AGV es sensible a los cambios de pH durante la acidificacion de las
aguas residuales de café, lo cual coincide con el resultado de otras investigaciones; las
cuales también encuentran que la composicion de los AGV es dependiente del pH (Askin et
al., 2006; Bengtsson et al., 2008). Kida y Sonoda (1994) investigaron el efecto del pH y la
temperatura en la etapa acidogénica de la digestion anaerobia de residuales de café
generados de una fabrica embotelladora de la Coca Cola. El perfil de la tasa de produccion
de los AGV a pH 6.0 fue 18 % superior al experimentado a pH 5.0; mientras a temperatura
mesofilica, la tasa de obtencion los &cidos organicos fue casi 3 veces superior al reportado
por la etapa termofilica. Los principales componentes a temperatura mesofilica (35 °C) y
pH 6.0 fueron el acido acético (48 %), seguido por el acido propionico (39 %) y el acido

butirico (13 %). Resultados similares fueron obtenidos en esta investigacion.

Los resultados de la aplicacion de la digestion anaerobia en dos fases a las aguas residuales
del beneficiado himedo de café, comparado con el proceso en una etapa, indican que es
posible obtener altas eficiencias de eliminacion de DQO y la estabilidad del proceso
(Figura 14 y 15), por encima de 70 % cuando la COV no supera los 4 kg COD m™ d™ en el
reactor metanogénico. Desempeio similar fue observado en el reactor UASB en una etapa

(Tabla 4).

El ANOVA mostré diferencias significativas de las eficiencias de DQO total y soluble
entre las distintas COV evaluadas, indicando que la eficiencia de eliminacién de DQO total
fue altamente afectada por las COV (p-valorcoy = 0.0000) (Tabla 5; Figura 17 a, b).
Igualmente la influencia de los sistemas anaerobios evaluados (una etapa vs dos fases) en la

eficiencia de remocion de la DQO total (p-valorcoy = 0.0598) y soluble (p-valorcoy =
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0.0341) difieren en la respuesta promedio, ya que el valor de probabilidad se encuentra
cercano a la region critica de confiabilidad para a = 0.05; siendo ligeramente superior en el

sistema en dos fases (Tabla 5 y 6).

Ambos reactores obtuvieron el mejor funcionamiento en la evaluacion de C1. Comparando
esta corrida (C1) el sistema 2PUASB fue significativamente superior a un sistema UASB
en una etapa en cuanto a eficiencia de eliminacion de la carga orgédnica contaminante (6.3
% y 3.3 % para la eliminacion de la DQO total y soluble, respectivamente) y 10.9 % menor
concentracion de AGV en el efluente (Figura 18). Una buena remocion de DQO con valor

medio de 83.5 + 2.8 % fue lograda a una COV de 2.6 kg COD m~d"' y TRH de 16 h.

Por otro lado, la produccién de biogas fue afectada por ambos efectos: tanto por la
configuracidon, como por el incremento de COV; pero no mostr6 correspondencia en cuanto
a la concentracion del metano en el biogas (Tabla 5 y 6; Figura 17 d, e). Dicho resultado
puede atribuirse a la dispersion de los datos que redujo la robustez del analisis estadistico y

ademas, que s6lo se considero en el sistema 2PUASB la fase metanogénica.

Estos resultados obtenidos son ligeramente superiores a los obtenidos por Dinsdale et al.
(1997b), donde compararon el efecto de la temperatura en la etapa metanogénica. El rango
de eficiencia de eliminacion de la contaminacion en el reactor mesofilico (68 — 77 %) fue
ligeramente superior al reactor termofilico (63 — 68 %) y la concentracion de metano estuvo
entre 71 — 79 %. Por otro lado, en un reactor metanogénico operado a una COV de 0.5
kgCOD m™ d' se lograron eficiencias de remocion de 85 — 95 % y una concentraciéon de
metano de 80 % (Houbron et al., 2003). A pesar del excelente rango de eficiencia, se
manejaron COV muy bajas lo cual no es ventajoso pues se requeririan grandes volumenes
de reactor para obtener estas condiciones. Ademas, los autores reconocieron para optimizar
el proceso se requeriria el uso de reactores anaerobio metanogénicos de alta tasa, tales

como el UASB o un hibrido UASB — FA.

La separacion de las fases es un importante factor para lograr la optimizacion del proceso
de digestion anaerobia. Para el tratamiento anaerobio de aguas residuales agroindustriales,
por ejemplo las aguas residuales del beneficiado himedo de café, es necesario optimar el
desempefio de la fase de hidrdlisis - acidogénesis para obtener las mayores producciones de

acidos organicos (acético y butirico), por ser éstos los precursores de la formacion del
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metano. Optimizando la produccion de AGV en cuanto a determinados parametros de
disefio y operacion (COV, tipo de reactor y recirculacion del efluente) y de algunos factores
medioambientales (pH) se lograria un perfeccionamiento en el desempeno del reactor de
hidrdlisis-acidificacion, obteniendo asi un adecuado y estable sustrato para un mejor
funcionamiento en la fase metanogénica y conseguir mayores valores de eficiencias en
términos de eliminacion de la contaminacion organica y produccion de metano tratado este

tipo de residuo.

La recirculacion del efluente tratado del reactor metanogénico hacia el reactor acidogénico,
es un método que facilita la hidrolisis de la materia orgénica en la digestion anaerobia en
dos fases; al mismo tiempo, mejora las condiciones de extraccion de la materia organica y
la capacidad tampon producida previene la excesiva acidificacion en el reactor.
(Stabnikova et al., 2008). Este método provee diluciéon de la concentracion de la carga
organica contaminante afluente y la reutilizacion de la alcalinidad producida en el procesos
hacia el reactor de acidificacion; ademés, como el pH en esta fase es controlado a ciertos
niveles, ha demostrado la posibilidad de reducir los costos operacionales debido a la
reduccion de la alcalinidad extra adicionada al sistema (Romli et al., 1994; Azbar et al.,
2001; Demirel y Yenigiin, 2002; Kraemer y Bagley, 2005). En una investigacion realizada
por Jarvis et al. (1995), se reportd que la introduccion de la recirculacion incrementd la
alcalinidad en un reactor de licuefaccion acidogénica, pues el pH aument6 de 5.2 a 6.0.
Vieitez y Ghosh (1999) previnieron la inhibicién de la fermentacion acidogénica por la

recirculacion del efluente del reactor metanogénico, con pH 7.5, al reactor de acidificacion.

Basandose en lo anteriormente expuesto la recirculacion de una parte del efluente del
reactor metanogénico al reactor de hidrolisis-acidificacion en el sistema 2PUASB es un
paso primordial para obtener la optimizacion del proceso anaerobio, ademds de que
posiblemente se incurra en un ahorro econémico por la disminucion en la demanda de
bicarbonato de sodio necesario para ajustar el pH en el agua residual que entra al primer

reactor.

El presente estudio sugiere que la digestion anaerobia en un reactor UASB en una etapa
tratando aguas residuales generadas del beneficiado humedo de café logrd relativamente

una alta remocion de COD, pero la aplicacion de un primer reactor de acidificacion podria
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ser considerado como una mejora en la estabilidad del proceso y un incremento de la
eficiencia de operacion y metanogénesis, respectivamente. En tal caso, los beneficios
economicos pudieran ser fundamentalmente por la disminucion del consumo de alcalinidad
en elevar el pH del agua residual (de pH 6.5 a 7.0), aumento en la eficiencia de eliminacién
de la carga organica contaminante y el incremento en la concentraciéon de metano el cual

pudiera utilizarse en la produccion de energia.
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V. CONCLUSIONES.

Con el analisis de los resultados obtenidos en esta investigacion se llegan a las siguientes

conclusiones:

l.

Las aguas residuales del proceso de despulpe del café se caracterizan por tener
valores de pH acidos, contaminacion organica en forma disuelta y superior a 2000
mg L™'; ademas, presentan excelentes condiciones de biodegrabilidad por lo que un
proceso de digestion anaerobia es un adecuado método para reducir la

contaminacion de estos residuales.

Las aguas residuales de despulpe del beneficiado humedo de café fueron
exitosamente tratadas en un reactor UASB en una etapa con una tasa de
recirculacion de 1.0; logrando una eficiencia de eliminacion de DQO total y soluble
de 77.2 £2.9 % y 83.5 + 1.87 %, respectivamente, y concentracion de metano de 58
+2.5 % auna COV de 3.6 kg CODm™ d”.

De este estudio se obtiene que a una COV de 11.0 kg COD m~d” y TRH de 5.5 h
aplicado a un reactor acidogénico UASB de un sistema anaerobio con separacion de
fases, con pH de 6.5 en el flujo residual de entrada a temperatura mesofilica (37°C),
se alcanza un apropiado grado de acidificacion promedio de 47 %; siendo el acido
acético el mayor producto del proceso de acidogénesis (46 — 52 %), seguido por el

acido propionico (33 — 40 %) y el 4cido butirico (11 — 16 %).

En el reactor metanogénico hibrido (UASB-FA) operado a una COV de 2.6 kg
COD m™ d"' y TRH de 16 h se obtuvieron una buena eficiencia de eliminacion de

DQO total y soluble con valores promedios de 83.5 % y 86.7 %, respectivamente.

El sistema 2PUASB fue significativamente superior al sistema UASB en una etapa
en cuanto a eficiencia de eliminacion de la carga organica contaminante (6.3 y 3.3
% para la eliminacion de la DQO total y soluble, respectivamente) y 10.9 % menor
concentracion de AGV en el efluente final, manteniendo similares concentraciones

de metano en el biogas.
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Recomendaciones

VI. RECOMENDACIONES.

Realizar estudios de optimizacion la produccion de AGV, en cuanto a determinados
parametros de disefio y operacion (COV y pH) para lograr un perfeccionamiento en
la fase hidrolisis-acidificacion con el objetivo de maximizar la concentracion de
acidos acético y propionico por ser los precursores de la produccion del metano.
Evaluar el efecto de la recirculacion de una parte del efluente del reactor
metanogénico al reactor acidogénico con la finalidad de reciclar la alcalinidad del
segundo reactor y disminuir el consumo de alcalinizante para justar el pH del agua
residual a tratar.

Evaluar el desempefio del sistema anaerobio con separacion de fases con lodos de
las lagunas de estabilizacion de los centros de beneficiado de café para determinar
su potencialidad como indculo en los reactores empleados.

Evaluar el efecto de otra(s) sustancia alcalinizante en el sistema 2PUASB para

valorar la reduccion de los costos de operacion.
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Figura 1. Estructura de un grano de café. Adaptado de: Wikipedia (2011).
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Figura 6. Comportamiento del pH durante el periodo evaluacion del sistema UASB en una

etapa.

COV 1.3 - 2.93 kg DQO m3 4-1 | COV 3.6 kg DQO m-3 d-1 COV 3.8 ke DQO w3 d-1 | COV 4.1 kg DQO m-3 d-1
-t L -~

= = o] et
—_— o= 1t 1
.

v — : c1 i c2 c3

Relacion de alcalinidad (valor absoluto)

-i@- Efluente
0,40 —r - —r——— i ——r i e
n 10 20 30 40 50 0 7 a0 an

Tiempo (d)

Figura 7. Comportamiento de la relacion de alcalinidad durante el periodo evaluacion del

sistema UASB en una etapa.
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Figura 8. Concentracion de los AGV durante el periodo evaluacion del sistema UASB en
una etapa.
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Figura 9. Evolucion de la eficiencia de eliminacion de DQO durante el periodo evaluacion

del sistema UASB en una etapa.
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Figura 11. Comportamiento del pH durante el periodo evaluacion del sistema en dos fases.

RA: reactor acidogénico; RM: reactor metanogénico.
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Figura 12. Comportamiento de la relacion de alcalinidad durante el periodo evaluacion del

sistema en dos fases. RA: reactor acidogénico; RM: reactor metanogénico.
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Figura 13. Comportamiento de la concentraciéon de AGV y el grado de acidificacién
durante el periodo evaluacion del sistema en dos fases. RA: reactor acidogénico; RM:

reactor metanogénico.
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Figura 14. Evolucién de la eficiencia de eliminacion del DQO durante el periodo

evaluacion del sistema en dos fases. RA: reactor acidogénico; RM: reactor metanogénico.
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Figura 15. Comportamiento de la produccion de biogés y concentracién de metano durante
el periodo evaluacion del sistema en dos fases sin recirculacion. RA: reactor acidogénico;

RM: reactor metanogénico.
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Tabla 1 Condiciones de operacion ensayadas para la etapa de arranque de los sistemas anaerobios evaluados. Los resultados se

muestran como “valor medio + desviacion estandar (nimero de observaciones)”

Sistemas COV(kg DQO m~d™)
Semana 1 Semana 2 Semana 3 Semana 4
UASB 1.30+0.04(4) 1.69+0.06(4) 2.35+0.10(4) 2.934+0.08(4)
Reactor acidogénico 4.70+0.33(4) 9.00£0.70(4) 11.0+0.27(4) 11.0+0.33(2)

2PUASB

Reactor metanogénico 1,27+0.08(4) 2.87£0.19(4) 3.55+0.27(4) 2.88+0.33(2)




Tabla 2 Condiciones de evaluacion para cada sistema anaerobio.

Sistemas Parametros C1 C2 C3
TRH total (h) 21.5 18.5 15.5
Flujo (L h™) 0.15 0.16 0.17
UASB
COV (kg DQO m>d™) 3.6+0.1(15)  3.8+0.2(15) 4.1+ 0.1(15)
Tasa de recirculacion 1.0 1.0 1.0
TRH (h) 5.5 5.5 5.5
Reactor
L Flujo (L h™) 0.39 0.39 0.39
acidogénico
COV (kg DQO m>d™) 11.440.5(15)  11.2+0.8(15) 10.9+0.5(15)
2PUASB TRH (h) 16 13 10
sin _ y
recirculacién Flujo (L h™") 0.16 0.19 0.25
Reactor
- COV (kg DQO m>d™") 2.6+0.2 3.240.2 4.7+0.3
metanogenico
TRH total (h) 21.5 18.5 15.5
COV general (kg DQO m™ d™) 3.740.2(15) 3.840.3(15) 4.140.2(15)




Tabla 3 Composicion de las aguas residuales del beneficiado humedo de café estudiadas. Los resultados se muestran como “valor

medio + desviacion estdndar (nimero de observaciones)”

Parametros Agua residual Agua residual diluida (1:4)

DQO total (mg L) 15000£190(13) 2545+142(60)

DQO soluble (mg L™) 11736£152(13) 2302+175(60)

pH 3.63+£0.14(13) 3.79+0.21(60)
Solidos totales (mg L™) 5160.0 1228.5

Solidos totales volatiles (mg L) 4200.0 1141.6

Solidos totales fijos (mg L) 960 86.9

Solidos suspendidos totales (mg L) 1155.0 315.7

Solidos suspendidos volatiles (mg L™) 1092.0 271.2

Solidos suspendidos totales fijos (mg L™) 630 44.5




Tabla 4 Resumen de

procesamiento de café.

algunas investigaciones relacionadas con la digestion anaerobia de algunos tipos aguas residuales del

Digestion anaerobia en una etapa

Eficiencia de

Concentracion de

Tipo de reactor (6{0)% TRH Temperatura RS .
(kg COD m> d'l) (h) ©C) eliminacion metano Referencia
DQO total (%) (%)
AF 4 24 37-55 63 70 (Fernandez y Foster, 1993)
AF 3.33 - 37 65 55 (McDougall et al., 1993)
CSTR 1.3-1.6 20-25* 35-55 60 65-70 (Dinsdale et al., 1996)
Hibrido UASB - AF 1.89 22 - 77.2 - (Bello-Mendoza y Castillo-Rivera,
Hibrido UASB - AF 7.01 24 - 70 60 (Selvamurugan et al., 2010)
Este estudio (UASB) 3.6 21.5 35 77.2 58
Digestion anaerobia en dos fases (reactor acidogénico)
3 (6{0)Y% TRH Temperatura Grado de pH .
T t Refi
ipo de reactor (kg COD m* d) (h) ©C) acidificacion (%) (unidades) elerencia
CSTR 10 24 37-55 38 5.5-6.5 (McDougall et al., 1993)
CSTR 10 24 37-53 38 5-7 (Kida y Sonoda, 1994)
CSTR 10-16 12-24 55 22-38 5-6 (Dinsdale et al., 1997)
SBR 5 10%* 35 87 6 (Houbron ef al., 2003)
Este estudio (2PUASB) 11 5.5 37 43-52 6.5
Digestion anaerobia en dos fases (reactor metanogénico)
Tipo de reactor cov TRH Temperatura iﬁiﬁ::i?éie COncenttl’ eion de Refi i
3 1 o metano eferencia
(kg COD m™=d") (h) O DQO total (%) (%)
AFBR 7 - 53 - 60-70 (Kida y Sonoda, 1992)
AF 3.33 - 37-55 78 70 (McDougall et al., 1993)
AFBR 2-21 0.72-7.5% 37-53 - 65 (Kida y Sonoda, 1994)
UASB 10-16 12-24 35-55 63-77 71-79 (Dinsdale et al., 1997)
SBR 0.5 - 32 85-95 80 (Houbron et al., 2003)
Este estudio (2PUASB) 2.6 16 37 84.2 57

*dia



Tabla 5 Analisis de varianza.

Fuente Ss? DF’ MS°® F - ratio F — tab’ p - valor

Eficiencia de eliminacion de DQO total

Cov 6625.88 2 3312.94 240.91 3.13 0.0000°
Configuracion  50.38 1 50.38 3.66 3.98 0.0598
Error 935.12 68 13.75

Total 7611.39 71

Eficiencia de eliminacién de DQO soluble

cov 5485.19 2 2742.59 149.12 3.13 0.0000°
Configuracion  86.00 1 86.00 4.68 3.98 0.0341°
Error 1250.65 68 0.01
Total 6821.84 71

AGV
cov 2493.73 2 1246.87 1.33 3.29 0.2777
Configuracion  16996.30 1 16996.30 18.18 4.15 0.0002°
Error 29914.30 32 934.82
Total 49404.40 35

Produccién de biogas

Cov 0.04 2 0.02 13.95 3.13 0.0000°
Configuracion  0.15 1 0.15 103.21 3.98 0.0000°
Error 0.10 68 0.001

Total 0.29 71

Concentracion de metano

Cov 238.78 2 119.39 0.97 3.74 0.4016
Configuracion  272.22 1 272.22 2.22 4.60 0.1583
Error 1715.44 14 122.53

Total 2226.44 17

* Suma de cuadrados

® Grados de libertad

¢ Cuadrados Medios

d
F - tablﬂado (Fu; df COV or CONF; df Error)

¢ p-valor <0.05 fue considerado como significativo



Tabla 6 Resultados de prueba de rangos multiples por el método de Duncan.

C1 C2 C3
Config. — B —
X o MSs Rp!  Diferencia® X n° MS Rp Diferencia®  p - valor X Rp p - valor
Eficiencia de eliminacion de DQO total
UASB 772 12 11.21 2.8267 6.3 721 12 8.35 2.4398 2.5 0.0509 392 3.1736 0.0069"
2PUASB 835 74.6 54.7
Eficiencia de eliminacion de DQO soluble
UASB 834 2.4188 794 2.3872 -0.3 0.8201 69.1 3.4063 0.0001°
2PUASB  86.7 79.1 12 710 59.5
Concentracion de AGV
UASB 2105 58.0605 216.3 6 54475 30.0455 52.6 0.0031° 2378 19.1061 0.0002°
2PUASB 187.6 163.7 182.9
Produccion de biogas
UASB 0.25 12 0.001 0.0287 -0.13 0.24 12 0.001 0.0268 -0.09 0.0001° 0.27 0.0325 0.0026"
2PUASB  0.12 0.15 0.21
Concentracion de metano
T

UASB 583 3 gg33 213289  -136 33 3267 129705 233 0.0076° | 413 12.7705 0.0411
2PUASB 447 31.0 55.0
* Media

" Ntmero de observaciones

¢ Cuadrados medios

4 Rango de menor significancia

*Xapuass — Xyass

p-valor < 0.05 fue considerado como significativo



Anexo 1 Diagrama general del beneficiado de café por via himeda (FIAGRO,
2007).
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Anexo 2 Resumen de la aplicacion de la digestion anaerobia en dos fases para el tratamiento de algunos residuales agroindustriales.

Tipo de residual Configuracion (kg D(C)g‘lln'3 " T(l;)H Temperatura elgficni;lclic()i: ?02 ) Referencia
Industria del refresco CSTR + FA 20 7.4 Mesofilico 96 (Ghosh et al., 1985)
Residuos de aceite de palma 2 CSTR - - Mesofilico 85 (Ng et al., 1985)
Residuos de frutas y vegetales CSTR - hibrido SUAB-FA - - Mesofilico 75 (Mtz-Viturtia et al., 1989)
Agroindustrial FA + UASB 11 21 Mesofilico 90 (Vinas et al., 1993)
Fécula de trigo - 20 - - 99 (Yanagi et al., 1994)
Residuos de cafia de azticar 2 CSTR 5.1 - Termofilico 63 (Yeoh, 1997)
Residuos de vegetales - - 17 Mesofilico 87 (Raynal et al., 1998)
Residuos de alimentos - 7.9 - - 70 (Lee et al., 1999)
Residuos de alimentos CSTR - hibrido SUAB-FA - - Mesofilico 96 (Paixao et al., 2000)
Residuales de cerveceria 2 UASB 25-39 - Mesofilico 90 (Ahn et al., 2001)
Residuos de frutas y vegetales CSTR + ASBR 1.6 - Mesofilico 96 (Bouallagui et al., 2004)
Agua residual sintética CSTR + UASB - 0.21 Mesofilico 90 (Diamantis y Aivasidis, 2007)
Residuos de patata y remolacha 2 CSTR - 19 Mesofilico - (Parawira et al., 2008)
Mezcla de residuos 2 CSTR 4.5-55 19 Mesofilico 75-85 (Dareioti et al., 2009)




Anexo 3 Aplicacion del reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de alta carga.

Concentracion Volumen del Eficiencia de
Tipo de agua residual del afluente reactor cov 3 41 TRH eliminacion de Referencia
(kg m™) (m’) (kgDQOm™d") (d) DQO (%)
Industria carnica 1.509-2.292 0.034 4.8-9.5 4.7-11.5 76-83 (Zheng y W, 1985)
Industria carnica 0.321-1.258 21 2.5-3 6-12 76-80 (Zheng y Wu, 1985)
Industria del papel 3 1000 10.5 0.371 75 (Habets y Knelissen, 1985b)
Industria del papel 1 2200 4.4-5 0.229 70-72 (Hulshoff y Lettinga, 1986)
Industria del papel 4.5 0.009 26 0.173° 85 (Lettinga et al., 1984)
Lecheria 2.05 - 31 0.071 90 (Gutiérrez et al., 1991)
Lixiviado (residuos de alimentos) 6.6-8.6 0.041 15.8 0.33-3.89 96 (Shin et al., 2001)
Lixiviado (residuos de patata) 20.3 0.00084 4.7-6.1 2.8-3.2 93-98 (Parawira et al., 2006)
Matadero - 33 11 - 85 (Johns, 1995)
Matadero - 10 5 - 80-89 (Johns, 1995)
Matadero 6.056 0.01 10-12 12 68.4 (Sayed y Zeeum, 1988)
Matadero 1.5-2.2 0.034 7-11 4.3-5.9 85 (Sayed, 1987)
Procesamiento de patata 10-12 50 7 1.667" 91-97 (Lettinga, 1979)
Procesamiento de patata 2-5 6 3-5 0.833* 95 (Lettinga, 1979)
Procesamiento de patata 2-6 - 2.4-7.2° 0.833 75 (Pette, 1981)
Procesamiento de patata 5.35 0.033 0.67 7.8 90-97 (Lin, 1986)
Remolacha azucarera 24 1300 12 0.542-0.625 90-95 (Pette, 1981)
Remolacha azucarera 1.85 800 12 0.2 85 (Pette, 1981)
Remolacha azucarera 1-2.6 800 10 0.167 80 (Pette, 1980)
Remolacha azucarera 1-2.6 200 4.2 0.238-0.619" 90 (Pette, 1980)
Remolacha azucarera 4 1425 16.5 0.238 85 (Pette, 1981)
Remolacha azucarera 4-5.2 200 14-16 0.25-0.33 87-95 (Lettinga, 1979)
Remolacha azucarera 3.5-4 6 30-32 0.167-0.25 95-98 (Lettinga, 1979)

? Valor calculado de los datos tomados



Anexo 3 Aplicacion del reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de alta carga (Continuacion).

Concentracion Volumen del Eficiencia de
Tipo de agua residual del afluente reactor cov 3 41 TRH eliminacion de Referencia
(kg m~) (m’) (kgDQOm™d") (d DQO (%)
AGV 1 0.3 62 0.016" 80-90 (Lettinga y Hulshoff, 1986)
Almidon de maiz 10 30 10 1* 96 (Zeevalkink et al., 1985)
Almidon de maiz 5-26 - 15 18.3 90-95 (Jans y Man, 1988)
Almidoén de patata - 0.00565 3 - 75-90 (Habets y Knelissen, 1985a)
Almidoén de patata - 0.00565 4-5 - 75-95 (Habets y Knelissen, 1985a)
Almidoén de trigo 20.2 2400 7.5 2.69° 80-90 (Jans y Man, 1988)
Caf¢ instantaneo - 0.0048 10-16 0.5-1 63-77 (Dinsdale et al., 1997)
Cerveceria 1-1.5 1400 4.5-7 0.233 75-80 (Vereijken et al., 1986)
Cerveceria 1.23 2.5 5-15 >(.233 80 (Hacks, 1985)
Cerveceria 2.692 1.17 4.9 0.554 89 (Grin, 1983)
Destileria de alcohol 4-5 700 115-145 8.2 92 (Hulshoff y Lettinga, 1986)
Destileria de alcohol 10 0.140 28 0.357" 65 (Harada et al., 1996)
Destileria de alcohol 25-33 143 6-11 3-4.167° 90 (Akarsubasi et al., 2006)
Destileria de alcohol 27-32 476 8 3.4-4 85 (Akarsubasi et al., 2006)
Destileria de Alcohol (sintética) - 0.029 47 4.9 - (Rao et al., 1997)
Industria azucarera 4-6 6 20-25 0.25 93-98 (Lettinga, 1979)
Industria azucarera 8-60 30 15 1.042 96 (Pette, 1981)
Industria azucarera 10 30 10 1 96 (Pette, 1980)
Industria azucarera 20 30 20 1.25 98 (Byir, 1987)
Industria azucarera 1.9-4.3 800-1800 17.5-30 0.167-0.304 80-93 (Byir, 1987)
Industria azucarera (melaza) 35-100 0.1 24 1.458-4.167° 75 (Sanchez et al., 1985)
Industria azucarera (sintética) - 0.00575 49.3 - 85 (Weigant y Lettinga, 1985)

# Valor calculado de los datos tomados



Anexo 3 Aplicacion del reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de alta carga (Continuacion).

Concentracion Volumen del Eficiencia de
Tipo de agua residual del afluente reactor cov 3 1 TRH eliminacion de Referencia
(kg m™ s (kg DQO m™ d*) (@ DOO (%)
Remolacha azucarera 1-2.6 800 10 0.1-0.26" 79 (Berg y Kennedy, 1983)
Residuos alcoholicos 7 0.028 14 12 90 (Lettinga, 1981)
Residuos de alimentos 3.603 0.04 12.9 0.24 96 (Sun-Kee et al., 2005)
Residuos de fruta (sintética) 3.420 0.002 8.2-9.12° 0.375-0.417 90 (Diamantis y Aivasidis, 2007)
Residuos de oliva 82-110 0.02 0.45-32 2.5-10 47-92 (Azbar et al., 2009)
Suero de queso 16-50 10.7 1-6.5 3.3-12.8 90-95 (Kalyuzhnyi et al., 1997)
Suero de queso 4.5-38.1 - 0.9-7.62° 5 - (Yan et al., 1990)
Suero de queso 4.5-28.1 17.5 0.91-6 0.208 97 (Yan, 1989)
Suero de queso 5-77 - 1-28.5 2.3-11.6 95-99 (Kalyuzhnyi et al., 1997)
Suero de queso 47-55 - 7-9.5 5.4-6.8 90-94 (Kalyuzhnyi et al., 1997)

? Valor calculado de los datos tomados



Anexo 4 Aplicacion del reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de baja carga.

Concentracion

Volumen del

Eficiencia de

Lugar del afluente reactor Tempoeratura TRH Inéculo eliminacion de Referencia
(kg m*) (m’) o ® DQO (%)

Alemania 0.64 0.007 30 6-16 - 52-64 (Elwitwalli y Otterpohl, 2007)
Brasil 0.627 0.12 19-28 4 - 74 (Barbosa y Sant'Anna, 1989)
Brasil 0.188-0.459 120 18-28 5-15 Lodo granular 60 (Vieira y Garcia, 1992)
Brasil 0.402 67.5 16-23 7 Lodo digerido 74 (Vieira et al., 1994)
Brasil 0.6 477 - 13 Lodo no adaptado 68 (Chernicaro y Borges, 1997)
Colombia 0.267 64 25 6-8 Estiércol digerido 75-82 (Louwe-Kooijmans y vanVelsen, 1986)
Colombia - 35 - 5-19 - 66-72 (Schellinkhout y Collazos, 1992)
Colombia 0.38 3360 24 5 - 45-60 (Schellinkhout y Osorio, 1994)
Holanda 0.52-0.59 0.03 21 9 Lodo digerido 57-79 (Lettinga ef al., 1983)
Holanda 0.42-0.92 0.12 12-18 32-40 Lodo digerido 48-70 (Lettinga ef al., 1983)
Holanda 0.248-0.581 0.12 18-20 12 Lodo granular 72 (Lettinga et al., 1983)
Holanda 0.1-0.9 0.12 7-18 4-14 Lodo granular 45-72 (Man et al., 1986)
Holanda 0.1-0.9 6 10-18 9-16 Lodo granular 46-60 (Man et al., 1986)
Holanda 0.1-0.9 20 11-19 6.2-18 Lodo granular 31-49 (Man et al., 1986)
Holanda 0.190-1.180 0.12 12-20 7-8 Lodo granular 30-75 (Man et al., 1988)
Holanda 0.391 120 >13 2-7 Lodo granular 16-34 (Last y Lettinga, 1992)
Holanda 0.721 0.14 15 6 Lodo digerido 66 (Mahmoud et al., 2004)
India 0.563 1200 20-30 6 - 74 (Draaijer et al., 1992)
India 1.183 12000 18-32 8 Lodo digerido 51-63 (Tare et al., 1997)




Anexo 4 Aplicacion del reactor UASB para el tratamiento de aguas residuales de baja carga (Continuacion).

Concentracion

Volumen del

Temperatura

TRH

Eficiencia de

Lugar del afluente reactor o Inéculo eliminacion de Referencia
(kg m) (m’) © ® DQO (%)

India 0.404 6000 18-32 8 - 62-72 (Tare et al., 1997)
Israel 0.2-1.3 0.0053 10-28 1-24 Lodo digerido 48-82 (Lew et al., 2004)
Jordania 1.419-1.612 60 18-25 23-27 - 51-62 (Halalsheh et al., 2005)
México 0.465 0.11 12-18 12-18 Lodo aerobio adaptado 65 (Monroy et al., 1988)
Palestina 1.159-1.701 0.14 15-25 10 Lodo digerido 54 (Mahmoud, 2008)
Puerto Rico 0.782 0.059 20 6-24 Lodo digerido 57.8 (Tang et al., 1995)
Tailandia 0.45-0.75 0.03 30 3-12 Diferentes lodos 90 (Gnanadipathy y Polprasert, 1993)




Anexo 5 Aplicacion de algunos sistemas anaerobio-aerobio usando reactores UASB en la etapa anaerobia.

Concentracion. TRH  Eliminacion Etapa anaerobia Etapa aerobia
Tipo de sistema  Tipo de agua residual DQO entrada Total DQO Total Referencia
(kg m'3) (h6d) (%) TRH Eliminacion TRH Eliminacion
(hod) DQO (%) (héd) DQO (%)
UASB-AFB Industria de textiles 2.7 20h 80 10 h 50 10h 60 (Yu et al., 2000)
(sintética)
Industria de textiles 2.7-
UASB-AFB (sintética) 2-3 27h - 1.4-20 h - 1.3-12.7 - (Chen, 2004)
UASB-AS Residuales municipales 0.386-0.958 6.8 h 85-93 4h 69-84 2.8h 43-56 (Sperling et al., 2001)
UASB-AS Residuales municipales - 7.9h 85-93 4h 81-94 39h - (Sperling et al., 2001)
UASB-AS Efluente de la industria 20 5d - 1d 77-93 4d 64 (Sklyar et al., 2003)
del almidon
UASB-AS Residuales municipales 0.341 5'2}_16'2 87 32h 34 2-3h - (Motta et al., 2007)
. . 6.3-8.3 0.17-
UASB-BF Residuales municipales 0.46 h 88-92 6-8 h 83 023 h - (Goncalves et al., 1998)
UASB-BF Residuales domésticos 0.523 83h 85 8h 76 0.3h - (Goncalves et al., 2002)
UASB-CSTR Efluente de la industria 5.5-6.6 11.54h 91 5h 85 6.54 h . (Tezel et al., 2001)
del papel
UASB-CSTR Fabrlczl‘gizé‘gédos de 0.604-1.038 5.75d 40-85 30h 9-51 45d - (Isik y Sponza, 2004)
2 UASB-CSTR Lixiviado de residuos 5.4-20 5.75d 96-98 1254 58-79 45d 85-89 (Agdag y Sponza, 2005)

solidos de alimentos




Anexo 5 Aplicacion de algunos sistemas anaerobio-aerobio usando reactores UASB en la etapa anaerobia (Continuacion).

Concentracién. TRH Eliminacién Etapa anaerobia Etapa aerobia
Tipo de sistema  Tipo de agua residual DQO afluente Total DQO Total Referencia
(kg m™) (h 6 d) (%) TRH Eliminacion TRH Eliminacion
(hod) DQO (%) (héd DQO (%)
UASB-CSTR Eﬂ“i{“e de la industria 3 - 97 ; 68-89 ; 71-85 (Sponza y Demirden, 2007)
armaceutica
Industria de textiles 1.22- .
UASB-CSTR (simulada) 4.214 19174 91-97 - - - - (Isik y Sponza, 2008)
UASB-DHS Residuales municipales - 8h 81-84 6h - 2h - (Machdar et al., 2000)
UASB-DHS Residuales municipales - 10.7h 90 8h 67 2.7h 67 (Tawfik et al., 2006)
UASB-JLR Residuales domésticos 0.595 5.5-18 h 88-95 3-10h - 2.5-8h - (Tai et al., 2004)
UASB-2 RBC Residuales domésticos - - 91-95 1.5-7.5h 60-74 - - (Castillo et al., 1997)
UASB-SBR Residuales domésticos 0.57 10-30 h 91 6h 72 4-24 h - (Torres y Foresti, 2001)
UASB-SBR Residuales domésticos 0.587 5.5h 92-98 4h 82-83 1.5h - (Guimaraes et al., 2003)
UASB-TF Residuales domésticos 0.52 - 80-88 4h 82-90 - (Chernicharo y Nascm;%rgi’)’
TS-AH-TF Residuales domésticos - 24 h 77-88 - 58-81 - - (Sousa y Chernicaro, 2006)




Anexo 5 Aplicacion de algunos sistemas anaerobio-aerobio usando reactores UASB en la etapa anaerobia (Continuacion).

Concentracién. TRH Eliminacién Etapa anaerobia Etapa aerobia
Tipo de sistema  Tipo de agua residual DQO afluente Total DQO Total Referencia
(kg m™) (h 6 d) (%) TRH Eliminacion TRH Eliminacion
(théd) DQO (%) (théd) DQO (%)
Fase 1: . .

i . (Luostarinen y Rintala,
TS-UASB (Dos  Mezcla de residuos de 1715 3.6-52d 9 3:5d 95 2d ; 2005; Luostarinen et al..
fases)-MBBR comida y aguas negras Fase 2:

164 2006)

TIPO DE REACTOR

UASB (Upflow Anaerobic Sludge Blanket): reator anaerobio de manto de lodos y flujo ascendente.
CSTR (Continuously Stirred Tank Reactor): reactor completamente mezclado.
AS (Activated Sludge): reactor de lodos activados.

AFB (Aerobic Fluidized Bed): reactor de lecho fluidizado aerdbico.

TF (Trickling Filter): reactor de filtro percolador.

MBBR (Moving Bed Biofilms Reactor): reactor de biopelicula de lecho moévil.
AH (Anaerobic Hybrid): reactor anaerobio hibrido.

SBR (Sequencing Batch Reactor): reactor secuencial en lotes.

JLR (Jet Loop reactor): reactor Jet Loop.

DHS (Down flow Hanging Sponge): reactor de absorcion de flujo descendente.
RBC (Rotating Biological Contactors) reactor rotatorio de contacto bioldgico
BF (Bio-Filter): reactor por biofiltro.
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