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Celis Garcia Ma. de Lourdes Berenice (2004). Bioeliminaciéon de o6xidos de azufre de
efluentes. Tesis Doctoral. Universidad Autonoma Metropolitana Iztapalapa. México

Resumen

Las corrientes de desecho de un gran ntimero de industrias contienen compuestos azufrados
disueltos que representan un problema ambiental cuando son descargados sin un tratamiento
previo. Su emision al ambiente esta asociada con la lluvia 4cida, fenémenos de corrosién, olor
desagradable y dafios a la salud debido a la toxicidad de estos contaminantes.

En el tratamiento anaerobio de las corrientes que contienen compuestos azufrados oxidados se
produce sulfuro que es un compuesto extremadamente corrosivo y téxico. Sin embargo existen
tecnologias basadas en el ciclo del azufre que permiten la transformacién del sulfuro en azufre
elemental que al sedimentar puede separarse facilmente de la corriente. El azufre recuperado
puede servir como materia prima para la produccion de fertilizantes o acido sulfarico. En el
tratamiento anaerobio de efluentes ricos en sulfato la materia orgédnica es removida
simultdneamente con la sulfato reduccién. Las bacterias reductoras de sulfato son las que llevan
a cabo este proceso y gracias a su diversidad metabélica pueden competir con las bacterias
fermentativas, acidogénicas y metanogénicas por la materia orgénica. La oxidacién de sulfuro
a azufre elemental se lleva a cabo por bacterias del género Thiobacillus que tienen la
caracteristica de depositar el azufre elemental fuera de la célula. En este trabajo se estudiaron
los procesos de reduccién de sulfato a sulfuro y su oxidaciéon a azufre elemental, con el objetivo
de establecer los parametros més importantes para la posible integracién de los dos procesos
en un solo reactor. La reduccion de sulfato se estudié en dos reactores anaerobios de alta tasa,
uno de lecho de lodos de flujo ascendente y otro de lecho fluidificado. Ambos reactores
presentaron eficiencias de remociéon de DQO de alrededor de 90%. El proceso de
sulfatorreduccion utilizé entre 70y 75% de la DQO removida y la metanogénesis se llevé a cabo
aan cuando los reactores se operaron a la relaciéon estequiométrica DQO/SO42 de 0.66. Se
observo que el uso de lactato en la alimentacién propicié de forma sustancial la reduccién de
sulfato en ambos reactores. Cuando la relacion DQO/SO42 fue menor a 1.0, se obtuvo un efecto
positivo sobre la eficiencia de produccién de sulfuro, mientras que afecté negativamente la
eficiencia de produccién de metano. El reactor LFI mostr6 ser adecuado para el proceso de
sulfatorreduccion, al igual que el reactor UASB. La formacién de azufre elemental en cultivos
autotroéficos aerobios con cargas de sulfuro de 0.7, 1.0 y 1.4 g S*/L-dia fue de 32, 72 y 74%
respectivamente. El sulfato siempre estuvo presente en el efluente del reactor. Al utilizar el
efluente de un reactor anaerobio que contenia sulfuro como alimentacion se logré tener 16 y
44% de recuperacion de azufre elemental. Esta baja recuperacion es atribuible a la variaciéon de
la concentracién de sulfuro en el influente. Se logré la oxidacién de sulfuro a azufre elemental
tratando el efluente de un reactor anaerobio en un reactor aerobio. Los experimentos llevados
a cabo para evaluar la sensibilidad al sulfuro y oxigeno disuelto en dos tipos de agregados
microbianos (lodo granular y biopelicula) mostraron que la metanogénesis en el lodo granular
es menos resistente al sulfuro que cuando se encuentra adherida al soporte, mientras que la
sulfatorreducciéon en la biopelicula adherida mostr6 una mejor tolerancia a las altas
concentraciones de sulfuro. Al llevar a cabo simultdineamente la sulfatorreduccion y la
metanogénesis en presencia de oxigeno, el proceso total no fue afectado por el oxigeno
suministrado, puesto que este pudo ser usado por los organismos que oxidan sulfuro o por los
organismos facultativos. Los resultados mostraron que la integracion de condiciones
anaerobias y aerobias podria ser posible en un solo reactor y utilizarse como una estrategia
adecuada para la completa transformacién de sulfato en azufre elemental.



Celis Garcia, Ma. de Lourdes Berenice (2004). Bio-elimination of sulfur oxidized compounds
from effluents. Ph. D. Thesis. Universidad Auténoma Metropolitana Iztapalapa. México

Abstract

Waste waters and gases containing sulfur compounds are generated by many industries and
represent an environmental problem when the effluents are discharged without any previous
treatment. Their emission to the environment is related to the acid rain, corrosion, bad odor and
health problems due to the toxicity of such contaminants.

In the anaerobic treatment of effluents containing oxidized sulfur compounds, sulfide is the
end-product which is a corrosive and toxic compound. However, there are technologies based
on the biological sulfur cycle that allows the transformation of sulfide into elemental sulfur
which can be separated from the effluent by sedimentation. The produced elemental sulfur can
be re-used as fertilizer or raw material for sulfuric acid production. In the anaerobic treatment
of sulfate containing effluents, it is preferable that organic matter degradation and sulfate
reduction occur simultaneously. The sulfate reducing bacteria are responsible of carry out this
anaerobic process; due to the metabolic diversity of this bacterial group sulfate reducers can
compete successfully with methanogenic archaea for the organic matter. The partial oxidation
of sulfide to elemental sulfur is due to the action of several species from the genus Thiobacillus,
which have the ability to excrete elemental sulfur outside the cell.

In this work the sulfate reduction and the sulfide oxidation processes were studied, with the
aim of establish the most important parameters that could be used as guides for the possible
integration of both processes in a single reactor. Sulfate reduction was studied with two
anaerobic reactors, a UASB reactor and an inverse fluidized bed reactor (IFB). Both reactors
showed COD removal efficiencies around 90%. The sulfate reducing process used around 70-
75% of the COD removed and the methanogenic process was still present even when the
COD/S0O42 ratio was the stoichiometric (0.66). It was observed that the use of lactate in the
influent promoted substantially the sulfate reducing process in both reactors. When the
COD/S0O4? ratio was lower than 1.0, a positive effect was observed on the sulfide production
efficiency, meanwhile the same ratio negatively affected methane production. The IFB reactor
showed that it is appropriate for the sulfate reduction process, in the same way as the UASB
reactor. The formation of elemental sulfur in autotrophic cultures at sulfide loads of 0.7, 1.0 and
1.4 g S*/L-day was 32, 72 and 74% respectively and sulfate was always present in the effluent
of the reactor. When the effluent of an anaerobic reactor containing sulfide, was fed to the
aerobic reactor an elemental sulfur recovery of 16 and 44% was attained. This low elemental
sulfur recovery could be the result of the sulfide concentration variability in the influent. Sulfide
oxidation to elemental sulfur in the aerobic reactor was possible using the effluent of an
anaerobic reactor.

The experiments performed to evaluate the sensitivity towards sulfide and oxygen in two
microbial aggregates (granular sludge and attached biofilm) showed that with granular sludge
methanogenesis was less tolerant to sulfide than when the process was carried out using the
biofilm attached to the plastic matrix of the IFB reactor. In contrast, sulfate reduction in the
biofilm had a higher tolerance to sulfide. When methanogenesis and sulfate reduction were
carried out at the same time in presence of oxygen, the total process was not affected by the
oxygen supplied, due to the action of sulfide oxidizing or facultative bacteria. The results
showed that the integration of anaerobic and aerobic conditions could be possible in a single
reactor and could be used as strategy for the complete transformation of sulfate to elemental
sulfur.

ii



NOMENCLATURA

AGV  Acidos grasos volatiles

BESA Acido 2-bromoetanensulfénico

BM  Bacterias metanogénicas

BSO Bacterias sulfuro-oxidantes

BSR Bacterias sulfatorreductoras

Clso  Concentracion de inhibidor que reduce la actividad microbiana en 50%
Clioo Concentracion de inhibidor que detiene totalmente al actividad microbiana
DQO Demanda quimica de oxigeno

LFI  Lecho fluidificado inverso

Oy/HS- Relacion molar entre el oxigeno y el sulfuro consumidos

SSV  Solidos suspendidos volatiles

ST  Sulfuro total

TRH Tiempo de residencia hidrdulica

UASB Upflow anaerobic sludge blanket (lecho de lodo anaerobio de flujo ascendente)

1ii



1. Introduccion

1.1 Justificacion

Una gran cantidad de efluentes industriales contienen altas concentraciones de compuestos
azufrados y materia organica (Tabla 1.1). Si estos efluentes no son tratados los compuestos
de azufre eventualmente se transformardn en sulfuro de hidrégeno o acido sulfhidrico
(H2S). La emisién de H»S es un problema asociado con el tratamiento anaerobio de aguas
residuales y con los procesos cuyas corrientes de desecho (liquidas o gaseosas) lo contienen.
Debido a sus propiedades téxicas y corrosivas se vuelve indispensable la eliminacién o
minimizacién de este compuesto a niveles aceptables, antes de descargar al ambiente dichas
corrientes. El sulfuro de hidrégeno se emite al ambiente como sulfuro disuelto en las aguas
residuales y como acido sulthidrico en gases de desecho.

El sulfuro es toéxico para los humanos, a altas concentraciones (500-1000 ppm) es
venenoso y puede provocar paro respiratorio y muerte. A bajas concentraciones (50-500
ppm) el H>S acttia como irritante de las vias respiratorias (Buisman et al., 1991).

Las propiedades corrosivas del H>S cuando se encuentra en forma gaseosa pueden
causar corrosion en los calentadores y motores de combustion interna. Cuando esta disuelto
en un efluente puede corroer paredes de concreto, sistemas de drenaje y tuberias de acero.
Ademés genera un olor desagradable, su caracteristico olor a huevo podrido es perceptible
en el aire fresco a concentraciones tan bajas como 1 ppm. Aunado a lo anterior el sulfuro
tiene una alta demanda de oxigeno, por cada mol de HsS se necesitan dos moles de O para
formar sulfato.

A partir del ciclo del azufre se han desarrollado biotecnologias para eliminar los
compuestos azufrados de todo tipo de efluentes, las cuales tienen por objeto producir
azufre elemental (S°) que sedimenta y puede ser separado facilmente para su confinacién o
posterior re-uso. Estas tecnologias se basan en procesos de oxidacion y reduccion de los
distintos intermediarios del ciclo del azufre, en este trabajo se estudiaron las relaciones

cinéticas y de equilibrio de los principales reactivos y productos (Oz, H>S, SO4*) de las



reacciones de 6xido-reduccion. Este estudio contribuye a tener un mejor entendimiento de
los parametros de disefio y operaciéon del proceso biotecnolégico que integre en un solo

reactor la reduccién de sulfato y la oxidaciéon de sulfuro.

Tabla 1.1 Algunos procesos que generan corrientes que contienen compuestos azufrados

. . . Compuesto de azufre )
Tipo de industria pu (/L) 24 pH I(Dg?S Referencia
Pulpay papel, proceso S04 (1.2-1.5) Habets y de Vegt

quimico-termomecanico H.S (0.05-0.20) -9 7.5-104 (1991)
Viscosa y rayon
Planta de celofan y rayon H.S (0-1000 ppm
(emision gaseosa) (;252((0_400 ppppm)) - - Revah et al. (1995)
Fermentacion ) Svardal et al.
(&cido citrico) SO (2.5-4.5) i 30 (1993)
Aceite comestible S0O.* (10-50) 2-3 2-6 Hoeks et al. (1984)
Aceite comestible SO (9.6-11.5) ] 20-2.9 ?l'gézgna y Lettinga
: 2 Mendez et al.
Procesadora de mariscos SO, (2.1-2.7) - 12.4-16.9 (1995)

Tenerfa H,S (0.15-0.3)
SO4* (1.2-2.0)

S,05* (45.5)

86 4880 Shinetal. (1996)

Proceso fotografico SO4* (8.0) - 67.8  Lensetal. (1998)
S0s? (3.5)
Produccion de TNT S04+ (51.4)
(Trinitrotolueno) S04* (5.5) 7.6 68.5  Haoetal (1994)
Refineria S04 (20.3)

(sosas gastadas) H.S (48.5) 13 320 Olmos et al. (2004)

1.2 El ciclo biologico del azufre

El azufre esta presente en todos los organismos (1%) y forma parte de muchos compuestos
orgéanicos como aminoécidos, (poli)péptidos, cofactores enzimaticos, antibioticos, lipidos y
carbohidratos. En estos compuestos el azufre puede tener funciones cataliticas,

estructurales o reguladoras. En contraste, el papel biolégico de los compuestos inorganicos



estd mas bien restringido: ya sea que sirven como fuente de asimilacion e incorporacion del
azufre a los compuestos organicos, o se emplean como donadores o aceptores de electrones en
el transporte no asimilativo de los mismos. Estas tltimas rutas establecen un potencial
electroquimico de membrana que puede ser utilizado para la sintesis de ATP, reduccién de
NAD u otros procesos que impliquen consumo de energia (Steudel, 1998).

El sulfuro, los polisulfuros, el tiosulfato, los politionatos, el azufre elemental, el
bisulfito y el sulfato son los compuestos inorganicos mds comunes que se encuentran en
ambientes naturales. Pueden ser usados por muchos organismos con fines asimilativos o
no asimilativos. El sulfato y el sulfuro son los productos finales de la mayoria de las rutas
de oxidacién o reduccién de los compuestos azufrados, mientras que los compuestos de
azufre con estados de oxidacion intermedio pueden servir como aceptores o donadores de

electrones (Tabla 1.2).

Tabla 1.2 Compuestos de azufre inorgénicos de relevancia bioldgica (Briiser et al., 2000).

Férmula

Compuesto I Estado de oxidacion del azufre
guimica

Sulfuro HS -2

Polisulfuros S(Sn)S -1 (S terminal) / 0 (S interno)

Tiosulfato S:04% -1 (S sulfano) / +5 (S sulfona)

Politionatos "03S(S)nSO3 0 (S interno) / +5 ('S sulfona)

Azufre elemental Anillos S, 0

Bisulfito HSO3 +4

Sulfato S04+ +6

En las rutas no asimilativas, el tiempo de retorno de los compuestos azufrados es
alto y el producto final es liberado al ambiente. Sin embargo, las rutas se pueden truncar en
algtin punto dando como resultado la formacion y secreciéon de compuestos de azufre de
estados de oxidacion intermedios.

El sulfuro se forma como el principal producto de la respiracién de sulfato por
bacterias que dominan bajo condiciones anaerobias cuando la materia orgénica y el sulfato
no son limitantes. El tiosulfato y azufre elemental también pueden servir como aceptores
finales de electrones y producir sulfuro; este altimo también se libera al ambiente por la

desulfuraciéon de compuestos organicos que contienen azufre reducido como las proteinas.



El tiosulfato puede formarse por la reaccién no biolégica de sulfito con sulfuro o
politionatos (Suzuki, 1999). La formacién de tiosulfato como producto de la fermentacion
de la taurina se ha observado en casos raros (Denger et al., 1997). El tiosulfato parece jugar
un papel importante en el ciclo biolégico del azufre, porque muchas de las bacterias que
oxidan azufre y también las productoras de sulfuro aceptan el tiosulfato como substrato
para el metabolismo no asimilativo (Barret y Clark, 1987).

El azufre elemental se puede formar por bacterias sulfoxidantes (BSO) que oxidan
sulfuro u otros compuestos reducidos de azufre. En muchas especies el azufre elemental es
el producto final de la oxidacién y por lo tanto puede ser metabolizado atin mas por
bacterias sintréficas.

El sulfato se forma bajo condiciones aerobias a partir de la mayoria de los
compuestos que son sensibles a los procesos de oxidacién. Las bacterias que oxidan
compuestos reducidos de azufre aceleran el proceso.

El tetrationato puede ser un substrato natural para las BSO, se origina de procesos
de oxidacién incompletos y puede ser producido a partir de tiosulfato por algunas bacterias
en un solo paso. Los polisulfuros pueden producirse ya sea por el rompimiento reductivo
del anillo de azufre con sulfuro o por la oxidacién parcial de sulfuro (Steudel 1998).

El sulfito es un intermediario en la mayoria de las rutas redox de los compuestos
azufrados, se encuentra permanentemente en las fuentes hidrotermales submarinas
(hydrothermal vents) o manantiales calientes (hot springs), en donde puede ser reducido a
sulfuro por archeabacterias termofilicas (Pyrobaculum islandicum). Las bacterias del
género Sulfitobacter pueden crecer oxidando sulfito. En algunas bacterias la presencia de
una sulfito siroheme reductasa reflejaria que el sulfito es un intermediario en la oxidacién
de sulfuro a sulfato (Barton, 1992).

Las oxidaciones y reducciones bioquimicas de los compuestos de azufre constituyen
el ciclo biolégico del azufre que se representa esquematicamente en la Figura 1.1. Mientras
que la reduccion asimilativa de sulfato es muy comdn en procariotes, plantas y hongos, las
rutas no asimilativas estan restringidas a eubacterias y arqueas. En los ambientes naturales
las rutas del ciclo estan interconectadas y los ecosistemas en los que las transformaciones de

azufre (reduccién de sulfato y oxidacioén de sulfuro) se llevan a cabo de forma ciclica se llaman



Sulfuretum. En la naturaleza los Sulfureta se encuentran en diferentes ambientes, como en las
fuentes hidrotermales, sedimentos marinos y mantos microbianos (van den Ende et al., 1997).
Estos ecosistemas son importantes desde los puntos de vista cientifico y ambiental, por la
presencia de microorganismos muy especiales y por el ciclaje del azufre elemental.

Como se puede observar en la Figura 1.1, el ciclo consiste de una etapa oxidativa y
otra reductora, en donde el azufre completa ciclos pasando del estado de oxidacién +6 para

el sulfato (SO4%) al -2 para el sulfuro (S*) y este a su vez es oxidado de nuevo a SO4*.

Compuestos
organicosde
azufre

= -

~._sulfuros. -~

Oxidacion ana® et©
Figura 1.1 El ciclo biologico del azufre, intermediarios (----), substratos alternos (---);
modificado de Robertson y Kuenen (1992) y Briser et al. (2000).

Bajo condiciones anaerobias, en ausencia de nitrato, el sulfuro es la forma de azufre
energéticamente mas estable; similarmente bajo condiciones aerobias el sulfato es el

compuesto de azufre més estable. Algunos compuestos de azufre destacando el HS  y los



sulfuros metalicos reaccionan espontdneamente con el oxigeno. Sin embargo en muchos
casos las reacciones bioldgicas pueden competir satisfactoriamente con las reacciones
espontaneas a velocidades que pueden llegar a ser 100 6 1000 veces mayores (Lens y
Kuenen, 2001). Las etapas del ciclo biolégico del azufre en las que se basa esta tesis son la
reduccién no asimilativa de sulfato y la oxidacién biolégica de sulfuro a azufre elemental.

En la reduccién no asimilativa de sulfato las bacterias sulfatorreductoras (BSR)
utilizan al SO4* como aceptor final de electrones bajo condiciones estrictamente anaerobias.
Las BSR comprenden géneros como: Desulfovibrio vy  Desulfotomaculum,
Thermodesulfobacterium, Desulfobacter, Desulfobulbus, Desulfococcus y Desulfonema entre otros
(Widdel y Hansen 1992). Dichos géneros estan ampliamente distribuidos sobretodo en el
ambiente, en sedimentos anaerobios o ambientes acuosos, suelos saturados de agua e
intestinos de animales, son organismos anaerobios quimioheterétrofos y en presencia de
sulfato son capaces de usar varios intermediarios del proceso de digestién anaerobia como
fuentes de electrones, de energia y de carbono. Ademas de hidrégeno, formiato, propionato
y lactato, pueden utilizar etanol, metanol, acidos grasos ramificados y otros alcoholes,
alcanos y compuestos aromaticos entre muchos otros substratos (Barton, 1992). El producto
final de la reduccion de sulfato es el sulfuro que puede ser tomado por organismos
quimioautétrofos y fototrofos y re-oxidarse a sulfato o a azufre elemental, puede
volatilizarse a la atmdsfera o reaccionar con metales para formar sulfuros metalicos (Maier,
2000).

La oxidaciéon biolégica del sulfuro puede ocurrir bajo condiciones andxicas,
anaerobias y aerobias. En presencia de nitrato las bacterias incoloras del azufre oxidan el
sulfuro hasta azufre o sulfato, los electrones del sulfuro se utilizan para convertir el oxigeno
o nitrato en H>O 6 Np; los electrones también pueden usarse para la reducciéon de CO». La
oxidacién anaerobia del sulfuro se lleva a cabo por las bacterias fotétrofas de las familias
Chlorobiaceae y Cromaticeae. En presencia de oxigeno, las bacterias incoloras del azufre
pertenecientes ya sea a las proteobacterias (Beggiatoa, Thiobacillus, Thiomicrospira, Thioploca,
Thiosphaera, Thiospira, Thiotrix y Thiovulum) o a las archeabacterias (Sulfolobus y Acidanus)
también son capaces de crecer litotréficamente en compuestos reducidos de azufre de

donde obtienen energia, mientras que el carbono lo obtienen al fijar CO, mediante el ciclo



de Calvin (Friedrich, 1998). La diversidad metabolica y filogenética de estas bacterias
sugiere que se pueden encontrar muchas diferencias entre ellas como son su diferente
capacidad para utilizar varios compuestos azufrados. En consecuencia, las rutas de

oxidacion de los compuestos son muy variables.

1.3 Biotecnologias para la eliminacion de compuestos azufrados

Los procesos tecnologicos ambientales basados en el ciclo del azufre se fundamentan en la
formacién de intermediarios insolubles que pueden ser fisicamente separados de la fase
liquida. Los intermediarios solidos que se acumulan en la naturaleza (CaSOs, sulfuros
metalicos y azufre elemental) son usados en las tecnologias ambientales. La conversion a
productos finales gaseosos (H2S y mercaptanos) no puede usarse como un método de
eliminacién de sulfato puesto que son toxicos, corrosivos y de olor ofensivo (Lens y Kuenen,
2001).

La mayoria de los procesos biotecnolégicos basados en el ciclo del azufre se llevan a
cabo en dos etapas, en la primera se debe alcanzar la reduccién completa no asimilativa de
sulfato a sulfuro; en la segunda etapa el sulfuro producido es oxidado biolégicamente a
azufre elemental. El azufre producido al ser insoluble puede separarse de la corriente
liquida y ser re-utilizado para la produccién de fertilizantes y de acido sulftrico (van Lier,
et al., 2001), esta tecnologia se conoce en general como remocién biolégica de azufre. Los
aspectos importantes de la primera etapa son la habilidad de las bacterias
sulfatorreductoras de competir con las bacterias metanogénicas por el sustrato orgéanico
disponible y la sensibilidad del consorcio bacteriano a los niveles toxicos de sulfuro. En la
segunda etapa, el sulfuro producido puede oxidarse parcialmente a azufre elemental por
la accién de las bacterias incoloras del azufre (Buisman et al., 1990); esta alternativa resulta
ser la mdas econdmica cuando se compara con la precipitacién del sulfuro (con Fe 6 Mg) y
con los altos requerimientos de energia para el stripping del sulfuro de la corriente gaseosa.

La remocién bioldgica de azufre se ha aplicado para la desulfuracion de desechos de
acido sulfarico (Stucki, et al., 1993); aguas residuales de la mineria (Maree, et al., 1991) y
otras aguas residuales industriales ricas en sulfato (Sarner, 1990). Para las aguas residuales

que no contienen suficientes donadores de electrones para la reduccion completa de sulfato



serd necesario adicionarlos. Los donadores de electrones que se adicionen tendran que ser
compuestos organicos simples como etanol, metanol o gas de sintesis que es una mezcla de
H», CO y COs. La seleccién del donador obedece tanto al costo del donador adicionado
como al residuo que se genera en la corriente de desecho (van Houten et al., 1994, 1996).

Otra forma de aprovechar las capacidades de degradacion de las BSR, es utilizar
reactores bajo condiciones combinadas anaerobias y aerobias. Estos sistemas permiten la
mineralizacion completa de ciertos compuestos xenobidticos. Las condiciones
microaerofilicas se pueden crear en reactores de lecho de lodo anaerobio de flujo
ascendente (UASB por sus siglas en inglés) mediante la dosificacién de cantidades
controladas de oxigeno al influente rico en sulfato. Los reactores hibridos permiten separar
el lodo granular anaerobio de la matriz aireada (biopelicula). También pueden utilizarse
reactores de flujo reverso en una sola etapa (Arora et al., 1995) o multietapa (Takashashi y
Kyosai, 1991). Dentro de estos reactores se desarrolla un tipo especial de lodo granular,
compuesto por BSR en la capa interior anaerobia y de bacterias sulfoxidantes como
Beggiatoa sp. enla capa periférica de los granulos; de esta forma la degradacion de la materia
organica tiene lugar por reduccién de sulfato y oxidacién de sulfuro.

El uso del sulfuro para formar precipitados de sulfuros metalicos es otra aplicacion
de la remocién biolégica del azufre y ha sido un éxito en el tratamiento de aguas
contaminadas con metales pesados y sulfato generadas en los procesos mineros y de
extraccion de metales, recientemente se hizo una revision detallada sobre la aplicaciéon del
ciclo del azufre en la biolixiviacién de sulfuros minerales y la remocioén de metales (Boon,

2000; Hao, 2000).

1.3.1 Reduccion no asimilativa de compuestos oxidados de azufre (sulfato,
sulfito y tiosulfato)

Las BSR son muy versatiles metabdlicamente y para poder reducir el sulfato este tiene que

ser activado primero a APS (adenosina-5’-fosfosulfato) que a su vez se reduce directamente

a sulfito y después de varios pasos a sulfuro. El producto final siempre es H>S y no se ha

reportado la reducciéon incompleta a S°. Esto puede atribuirse a la maxima recuperacion

energética (se supone que se forman 3 ATP) en el caso de la reduccion de sulfato a sulfuro



y bioquimicamente el HS- disuelto puede ser excretado facilmente mientras que la excrecion
de S° s6lido podria representar un problema bioquimico para las células (Bruser et al., 2000).

Dentro de las BSR se pueden distinguir dos grandes grupos metabolicos. El grupo
(a) que comprende las especies que oxidan incompletamente sus substratos a acetato y no
puede oxidarse mas. Grupo (b) que incluye a las especies que en principio son capaces de

oxidar los compuestos orgéanicos incluyendo acetato completamente a CO» (Tabla 1.3).

Tabla 1.3 Reacciones metabdlicas de las bacterias sulfatorreductoras y sus cambios de
energia libre de Gibbs. Compilado de Widdel, 1998.

Reaccion AG” Género representativo
(kJ/reaccion)
2LA+S04> > 2 HA + 2HCOs + HS + H* -160.1 Desulfovibrio, Desulfotomaculum
3LA = 2PA + HA + HCOs; + H* nd Desulfobulbus
2LA+ 350, © 6HCO3 + 3HS + H* -255.3 Desulfobacter
4PA+ 350, © 4HA + 4HCO5 + 3HS + H* -150.6 Desulfobulbus
4PA+ 7SO4* +H" > 12HCOs + 7HS + 2H* -340.99 Desulfococcus, Desulfobacterium
HA+ SO,> = 2HCO3; + HS -47.6 Desulfobacter, Desulfobacterium

LA", CH3CHOHCOO" (lactato); PA", CH3CH,COO" (propionato); HA", CH3;COO" (acetato); nd, no

determinado

Las BSR que oxidan incompletamente sus substratos pueden crecer
significativamente mas rapido que las BSR que oxidan completamente los substratos. Bajo
condiciones 6ptimas, las especies de Desulfovibrio que utilizan hidrégeno, lactato o piruvato
pueden alcanzar tiempos de duplicaciéon de 3 a 4 horas. Por lo tanto, en cultivos en lote
enriquecidos con donadores de electrones que puedan ser usados por las BSR que oxidan
incompleta y completamente los substratos se obtiene un cultivo rico en BSR que oxidan
incompletamente la fuente de carbono (Widdel, 1988). Por otro lado también es importante
diferenciar entre BSR heterétrofas y autétrofas. Las BSR heterétrofas pueden utilizar
compuestos organicos como substrato. Las BSR autétrofas utilizan CO> como fuente de

carbono mientras que los electrones los obtienen de la oxidacién del hidrégeno (Hz). En un



sistema de tratamiento de aguas residuales, el H> puede agregarse directamente al reactor
o puede generarse a partir de varios donadores de electrones presentes en el agua residual
como propionato y glucosa. Un factor que puede complicar el sistema es que ademas de la
reduccion de sulfato las BSR pueden obtener energia de la fermentaciéon de materia
orgédnica en ausencia de sulfato Esta caracteristica les permite sobrevivir en reactores
anaerobios bajo condiciones de limitaciéon de sulfato (Lens y Kuenen, 2001).

Por muchos afios la reduccién de sulfato fue considerada como un proceso indeseable
en el tratamiento anaerobio de efluentes o desechos ricos en sulfato (u otros compuestos
oxidados de azufre), ya que la reduccion de dichos compuestos a H»S provoca una serie de
problemas: un bajo rendimiento de metano, produccion de biogas de baja calidad que
requiere de tratamiento, baja eficiencia en la remociéon de DQO, toxicidad, mal olor y
corrosion.

En presencia de sulfato el proceso metanogénico es dificil de alcanzar y es por esto
que inicialmente la investigaciéon de la sulfatorreduccion se enfocaba en el papel negativo
que tenia dentro del tratamiento anaerobio de aguas residuales (Rinzema y Lettinga, 1988).
Los esfuerzos en la investigacion fueron dirigidos entonces hacia la prevenciéon o
minimizacién de la sulfatorreduccion. Las estrategias incluian el uso de anédlogos del sulfato
(p. ¢j. molibdato) que interfiere con la generaciéon de ATP de las BSR y causa el agotamiento
de la reserva de ATP (Yadav y Archer, 1989; Clancy et al., 1992); la inhibicién por metales
de transicion como cobre, zinc, manganeso y cobalto que afectan a las BSR a bajas
concentraciones en mayor medida que a las BM (Capone et al. 1983); y el uso potencial de
antibiéticos en cultivos puros de BSR y de BM, aunque de los 88 téxicos potenciales se
encontré que solo 9 inhibian a las BSR sin inhibir a las BM (Tanimoto et al. 1989). Sin
embargo, en reactores continuos ninguna de las medidas antes mencionadas tuvo éxito.
Hasta la fecha, no se ha encontrado un inhibidor selectivo para las BSR que pueda ser usado
en reactores continuos por lo que en términos practicos la sulfatorreduccién no puede
prevenirse (Hulshoff Pol, et al., 2001).

Gracias a todos los estudios hechos sobre la reduccion de sulfato en la degradacion
anaerobia, en los dltimos 12 afios este proceso se ha aceptado como una conversion

microbiana muy util para abatir la contaminacién por compuestos azufrados y metales
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pesados. Recientemente el interés en la aplicacion de la reduccién de sulfato (o sulfito) como
el paso principal para el tratamiento biologico de corrientes de desecho de las industrias
quimica, minera y de desulfuracién de gas esta creciendo. Las nuevas y prometedoras
aplicaciones del uso de la reduccién de sulfato en reactores anaerobios son aumentar la
remocion de la materia organica, degradacién de xenobiéticos y la eliminacion de metales
pesados. La remocion biolégica de azufre es una alternativa efectiva a los métodos

tisicoquimicos de remocién que resultan ser caros y mas complejos (Maree y Hill, 1989).

1.3.2 Oxidacion de sulfuro

En la oxidacion parcial de sulfuro a azufre elemental las bacterias fotosintéticas pueden
metabolizar el HoS efectivamente. Cork ef al., (1986) estudiaron los géneros de la familia
Chlorobioaceae 'y Chromaticeae que utilizan electrones del sulfuro para la reducciéon y
asimilacién del CO,, al utilizar como fuente de energia la luz solar. Por otro lado, también
se llevaron a cabo estudios con células inmovilizadas de Chlorobium limicola en perlas de
alginato, permitiendo atrapar el S° pero encontrando dificultades en su recuperacioén (Kim
et al., 1993). La mayor desventaja de usar bacterias fotosintéticas a gran escala reside en su
naturaleza anaerobia, asi como en el requerimiento de energia luminosa que implica tener
un area superficial extensa y transparente. También se necesita un buen mezclado pues la
formacion de SY produce suspensiones turbias, incrementando los costos de iluminacion
(Jensen y Webb, 1995).

El uso de bacterias quimioutétrofas como las pertenecientes al género Thiobacillus tiene
la ventaja de que éstos tienen pocos requerimientos nutricionales, producen azufre
elemental extracelular, ademas de que son las que tienen una mayor afinidad por el sulfuro,
permitiéndoles competir exitosamente con la oxidacion quimica del sulfuro (Gadre, et al.
1989).

Los estudios con cultivos mixtos de bacterias productoras de azufre han mostrado que
la formacién de éste es dependiente de la carga de sulfuro y la disponibilidad de oxigeno.
Normalmente las bacterias sulfoxidantes oxidan completamente el sulfuro a sulfato
generando mas energia metabodlicamente atil comparada con la oxidacion parcial a azufre

elemental. Para obtener S° como producto la oxidacién de sulfuro debe ser forzada en la
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direccion de producciéon de azufre, utilizando altas cargas de sulfuro o bajas
concentraciones de oxigeno (Stefess et al. 1996). La formacion de azufre también puede ser
regulada por la adicién estequiométrica de oxigeno, se puede lograr un control mas rigido
del sistema mediante el monitoreo del potencial redox (Janssen et al. 1998, 1997).

Cuando el nitrato es el aceptor final de electrones el S° es un intermediario en la
oxidacién autotrofica del sulfuro, los estudios realizados por Sublette y Silvester (1897 a,b)
con T. denitrificans dieron como resultado la oxidacién de sulfuro a sulfato sin la
recuperacion del azufre. Por otro lado el uso con bacterias desnitrificantes promovié mas
que nada la remocién de nitrato (Gommers et al. 1998 a, b).

La estabilidad y decantabilidad del azufre elemental producido son muy
importantes en los procesos de remocién biolégica de azufre. Bajo las condiciones que son
Optimas para el crecimiento y actividad de las bacterias sulfoxidantes (30-47°C, pH 7-10), el
SY producido bioldégicamente es estable; a temperatura y pH maés altos el S° dismuta para
producir sulfito y sulfuro, bajo condiciones aerobias la mezcla reaccionara para formar
tiosulfato (Lomans et al. 2002). El S° producido microbiolégicamente se agrega muy bien
formando particulas que sedimentan rapido, en contraste con el azufre producido
quimicamente pues es mas hidrofébico (Janssen et al., 1998). Las particulas de S° producidas
biol6gicamente sedimentan mas rapido pudiéndose separar facilmente de la corriente
acuosa que lo contiene, este azufre puede purificarse y ser reutilizado dando un valor
agregado al proceso.

En el caso de que se este llevando a cabo la remocién bioldgica de azufre (reduccién-
oxidacién) descrita anteriormente, cuando el S es reintroducido al reactor anaerobio con la
corriente de recirculacién puede ser convertido otra vez a sulfuro por bacterias reductoras
de azufre, ademas del amplio espectro de bacterias reductoras de S° y SO4* otras que no
son reductoras de sulfato han demostrado su capacidad para reducir S° a sulfuro como las
de los géneros Wollinella, Sulfolobales y metanégenas (Hedderich et al., 1998; Stterter y Gaag,
1983). Por lo tanto las BM pueden ser parte del sulfuretum, en donde pueden actuar como
reductores de S°. Otra conversién microbioldgica del S° es su dismutacién a HS- y SO4* por
la reaccion y subsiguiente precipitacion con Fe(Ill), Fe(Il), y Mn(IV) llevada a cabo por

bacterias del género Desulfobulbus (Lovley y Phillips, 1994). La formacion de SO4> bajo
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condiciones estrictamente anaerobias podria afectar negativamente el desempefio de un

reactor sulfurogénico y por lo tanto el proceso integral de remocién biolégica de azufre.

1.4 Toxicidad de los compuestos de azufre

Se sabe que la toxicidad del sulfuro esté relacionada con el pH pues solo la molécula neutra
no disociada de sulfuro de hidrégeno (H>S) puede atravesar la membrana celular (Speece,

1983). En solucién el sulfuro es un acido débil y se disocia como sigue:

H,S < HS- + H* (k1=1.0x107)
HS- <> H*+ S* (k1=1.0x10-14)

El valor de pka del H>S es de 7.04 a 18°C. En el intervalo de pH 8.0-9.0 practicamente
todo el sulfuro disuelto estd presente en su forma no ionizada. A pH cercano al neutro,
entre 20 y 50% del sulfuro disuelto esta presente como H»S dependiendo de la temperatura.
El mecanismo exacto de la toxicidad del H>S no esta claro atin. Un posible mecanismo es
que mediante gradientes osmoéticos el H>S penetra la membrana y una vez en el citoplasma
el HoS puede desnaturalizar las proteinas formando puentes sulfuro o bisulfuro entre las
cadenas polipeptidicas. El H>S también puede interferir con las coenzimas A y M formando
uniones sulfuro. Esto puede interferir en la ruta de la acetil-coenzima A para la fijaciéon de
COz que es comun para las BSR y BM. El HoS también puede afectar el pH interno de la
célula (Widdel, 1988). El sulfuro puede inhibir a las BSR, probablemente también cuando
cualquiera de las especies de sulfuro (H>S, HS y S*) se combina con el fierro de la
ferredoxina, del citocromo y de otros compuesto esenciales que contienen fierro en la célula,
causando que los sistemas de transporte de electrones cesen su actividad (Hao et al., 1996).

Se asume que la forma inhibitoria del sulfuro es la forma no disociada: H2S. Por lo tanto se
esperaria una correlaciéon directa entre la concentracion de HoS no disociado y el grado de
inhibicién. Sin embargo esta relaciéon no siempre es directa y otros parametros como la
concentracion de sulfuro total (ST=H,S + HS + S%) se correlacionan mejor con la inhibiciéon

observada. La literatura sobre la inhibicién de sulfuro es muy compleja y a veces
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contradictoria, a veces no se incluye el valor de pH al cual se llevaron a cabo los
experimentos, lo que dificulta saber que papel tuvo el H>S en la inhibicién. De hecho varios
autores han reportado que la inhibiciéon de las BSR y las BM esta relacionada con la
concentracion de sulfuro total en el intervalo de pH entre 7.0 y 9.0 (Koster et al., 1986; Visser

et al., 1996; O’'Flaherty et al., 1998a).

Tabla 1.4 Valores de ICso para las bacterias sulfatorreductoras en lodos anaerobios
(modificada de Hao, 1996)

Tipo de biomasa  Substrato Temperatura pH H,S Sulfuro Referencia
(reactor) °C (mg /L) Total
(mg/L)
Lodo suspendido Lactato 35 7.2-7.6 80 - Reis et al., 1992
(Quimiostato)
Cultivo mixto Propionato 350 Parkin et al.,
(Filtro anaerobio) 1991
Desulfovibrio Lactato 37 6.2-6.6 - 450 Okabe et al.,
1992

desulfuricans

(Quimiostato)

Cultivo mixto Acetato y 35 7.0 - 1000 Hiltony

(Experimento en lactato Oleszkiewicz

lote) 1988

Desulfovibrio Lactato 37 7.0 - 250 Okabe et al.,
1995

desulfuricans

(Quimiostato y lote)

Cultivo mixto Propionato 37 7.5 180 - Uberoi y
(Quimiostato) Battacharya
(1995)

Lodo granular acetato 30 72-74 171 615 Visser, 1995
8.1-8.3 57 1125

Biopelicula acetato 30 7.2 550 O’Flaherty 1998a

anaerobia 7.6 867

Adaptada a sulfato 8.0 990

En las Tablas 1.4 y 1.5 se resumen algunos de los datos disponibles de la inhibicién del

sulfuro sobre las bacterias metanogénicas y sulfatorreductoras.
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Tabla 1.5 Valores de ICso para la inhibicion de HzS de las bacterias metanogénicas en lodos
anaerobios (Modificada de Visser, 1995).

Sulfuro
Temperatura oH H,S total ;
Biomasa Substrato 0 Referencia
C) (Mmo/L) o)
Lodo Agua 37 7.0-7.2 130 - Karhadkar et al., 1987
suspendido residual
destileria
Lodo Lactato 35 7.0 100 - McCartney y
suspendido 8.0 100 Oleszkiewicz, 1993
Lodo Acetato 35 6.5-74 125 - Oleszkiewicz, et al.,
suspendido 7.7-7.9 100 1989
Lodo granular ~ Acetato 30 6.2-6.4 246 - Koster et al., 1986
7.0-7.2 252
7.8-80 90
Lodo granular  Acetato 30 72-74 184 564 Visser, 1995
8.1-83 38 590
Lodo Acetato 37 7.6 142 889 O’Flaherty et al., 1998a
anaerobio 8.0 68 970
8.5 19 963

Se ha observado también que la inhibicién de las BM depende de las caracteristicas del
lodo, siendo el lodo granular menos sensible (Visser et al., 1996) que los lodos suspendidos
(Hilton y Oleskiewickz, 1988; McCartney y Oleskiewickz, 1993). La mayor concentracion
de sulfuro reportada por Omil et al. (1997b) fue de 756 mg/L para un reactor EGSB
operando a eficiencias de remociéon de DQO de 75% alimentado con acetato, propionato y
butirato a un pH de 8.0. En otros experimentos llevados a cabo con lodo granular y acetato
se encontré que el efecto del sulfuro en las BSR a pH mayor de 7 la inhibicion esta
determinada por el sulfuro total, mientras que para las BM el tipo de lodo también tuvo
que ver, en lodo suspendido la concentraciéon de sulfuro no ionizado fue la mas importante
y en lodo granular la concentracion de sulfuro total dict6 la inhibicion. Entre pH 6.8 y 7.2
O’Flaherty et al. (1998a) encontré que la inhibicién por sulfuro sobre varias especies de
bacterias sintréficas, metandgenicas y sulfatorreductoras estaba relacionada con el sulfuro
no ionizado, mientras que a pH mayor a 7.2 la inhibicién estuvo mas relacionada con la

concentracion de sulfuro disuelto.
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Los estudios realizados tanto con un cultivo puro (Desulfovibrio desulfuricans) y con un
cultivo mixto anaerobio han demostrado que la inhibicién por sulfuro sobre las BSR es del
tipo no competitivo y puede ser reversible (Okabe, et al., 1995; Kaksonen et al., 2004). Por
otro lado Maillacheruvu et al. (1993), encontraron que un sistema sulfatorreductor
alimentado con diferentes substratos organicos (donadores de electrones) mostr6 diferentes
sensibilidades al H»S o sulfuro total. Ademas también sefialaron que los filtros anaerobios
fueron capaces de tolerar mas altas concentraciones de H»S y sulfuro total que los reactores
con biomasa suspendida. De esta forma, los factores como el transporte de substrato dentro
de las biopeliculas, fléculos o granulos, el sitio en donde se lleva a cabo la sulfatorreduccién
y su proximidad al sitio en donde se lleva a cabo la metanogénesis, la difusion del H>S y
sulfuro total y los gradientes de pH, etc., tienen un papel muy importante en el grado de
inhibicion de las bacterias.

Las concentraciones inhibitorias del sulfuro sobre las BSO estan entre 4.8 y 32 mg/L
(Steffes, et al., 1996). Aunque parece ser que el origen del in6culo tiene influencia sobre la
tolerancia al sulfuro pues se ha reportado que para una suspension de células obtenidas de
un reactor que operaba a una concentracién de sulfuro de 7 mg/L mostré inhibicién severa
a concentraciones mayores de 10 mg/L de sulfuro. Mientras que para una suspension de
células obtenidas de un reactor que operaba con una concentracién de 95 mg/L, no se
observ¢ inhibicién por sulfuro hasta una concentracién de 600 mg/L (Buisman et al., 1990).

El sulfato puede inhibir la oxidacién de sulfuro por la bacteria sulfoxidante Thiobacillus
denitrificans a concentraciones entre 20 y 25 g/L, se argumenta que este efecto se presento
como consecuencia de un fuerte estrés iénico (Ongcharit et al., 1991). Por otro lado se
reporto el efecto negativo del sulfato sobre los cultivos sulfoxidantes, en un biofiltro para
la eliminacion de sulfuro de hidrégeno, a concentraciones mayores de 25 g/L (Yangy Allen,

1994)

1.5 Objetivos

1. Desarrollar un proceso integral que permita la reduccién de sulfato a sulfuro y la

oxidaciéon de sulfuro a azufre elemental para la eliminacién simultanea de materia
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organica y azufre de los efluentes que tengan alto contenido de compuestos
oxidados de azufre; evitando de esta forma la emision de sulfuro al ambiente

2. Estudiar el proceso de reduccién de sulfato para la 6ptima eliminacién de materia
orgéanica y conversion de sulfato a sulfuro definiendo las condiciones de operacién
que favorezcan este proceso en un reactor anaerobio inoculado con lodo
metanogénico.

3. Estudiar el proceso de oxidacion de sulfuro en un reactor aerobio utilizando un
consorcio sulfoxidante bajo condiciones quimiolitotréficas que permitan la
oxidacion parcial de sulfuro a azufre elemental.

4. Identificar los parametros de control para el reactor anaerobio y el reactor aerobio
para la integracion secuencial de los procesos de reduccion de sulfato y de
oxidacién de sulfuro.

5. Estudiar el efecto téxico que tienen el sulfuro y el oxigeno sobre las bacterias
sulfatorreductoras con la finalidad de establecer las concentraciones inhibitorias
de dichos compuestos, para la posible integracion de los procesos de reducciéon de

sulfato y oxidacién parcial de sulfuro en un solo reactor.

1.6 Estructura de la tesis

Esta tesis contiene 5 capitulos mas. En el capitulo 2 se describe la metodologia general de
analisis y los reactores utilizados en los experimentos. En cada uno de los siguientes tres
capitulos se presentan un resumen, una breve introduccién, la metodologia empleada asi
como los resultados y discusién de los mismos. En el capitulo 3 se discute la operaciéon en
continuo de dos reactores anaerobios sulfatorreductores con el fin de obtener un efluente
conteniendo sulfuro. En el capitulo 4 se discute la operacion de un reactor aerobio que
operaba primero con un influente sintético que contenia sulfuro de sodio y posteriormente
con el efluente de uno de los reactores sulfato reductores. Puesto que una de las ideas
iniciales del proyecto era llevar a cabo la sulfatorreduccion y sulfuro-oxidacién en un solo
reactor en el capitulo 5 se presentan y discuten los resultados concernientes a la inhibicién

de las bacterias metanogénicas y sulfatorreductoras al ser expuestas a altas concentraciones

17



de oxigeno y sulfuro. Finalmente, en el capitulo 6 se presentan las conclusiones generales

del trabajo y se exponen algunas recomendaciones.
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2. Materiales y métodos

2.1 Materiales

2.1.1 Reactor anaerobio UASB

Los experimentos en continuo se llevaron a cabo en un reactor de vidrio UASB, de 6.5 cm
de diametro interno y 30 cm de largo con fondo y de 1.4 L de volumen (Figura 2.1 A). Para
alimentar el reactor se usaron bombas peristélticas y mangueras de silicon. El biogas se
colectaba en el separador gas-sdlido-liquido y mediante una manguera de neopreno pasaba
del colector a una columna invertida llena de solucién salina saturada (NaCl 300g/L)
acidificada (pH=2) y con rojo de metilo como indicador de la eventual disolucién de COx.
La tasa volumétrica de produccién de metano, expresada como gDQO/L-dia se calcul6 a
partir del flujo de biogas y la concentraciéon de metano en el biogas. La concentraciéon de
sulfuro de hidrégeno en el biogas se calcul6 a partir de la concentracién de sulfuro en el
liquido (H2S y HS'), suponiendo un equilibrio entre las concentraciones de sulfuro en el gas

y el liquido.

2.1.2 Reactor de lecho fluidificado inverso (LFI)

El reactor LFI consistia en un tubo de vidrio con fondo cénico en el que la alimentacion se
realizaba por la parte superior del tubo, el didmetro interno del reactor era de 5.0 cm y 108
cm de largo, el volumen ttil del reactor era de 2.4 L de volumen (Figura 2.2B). Se utilizaron
bombas peristalticas para la alimentacién y recirculaciéon del efluente. Este reactor contenia
150 g de particulas finas de polietileno de baja densidad, con un didmetro medio de 0.4 mm
y densidad aparente de 267 kg/m? (Castilla et al., 2000). Las particulas se acondicionaron
poniéndolas en un matraz erlenmeyer de 2 litros que contenia 1 litro de agua destilada, 0.5
g de peptona de caseina y 0.5 g de extracto de levadura. Las particulas se mantuvieron en
agitacion por 48 horas mediante un agitador magnético a velocidad media. Una vez
acondicionadas se llen6 el reactor con medio mineral y 2 gDQO/L de una mezcla de

acetato, propionato y butirato (1:2:2 en base a DQO). El soporte de pléstico se agregé por la
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parte superior del reactor para ser inoculado posteriormente. Después de la inoculacion el
reactor se oper6 en lote por un periodo de 1 mes, aproximadamente hasta que se noto la
colonizacién de las particulas. El biogés se colectaba de la misma forma que en el reactor
UASB. El separador soélido-liquido-gas permitia la recuperacion de las particulas que
eventualmente llegaban a salir del reactor, estas particulas si eran muy pequefas se

descartaban para reducir el riesgo de taponamiento en las mangueras del reactor.

A B

Leyenda:

1. Influente @

2. Cama de lodo .

3. Separador sdlido- Iie’sirrf Zrlltacién

liquido-gas
4. Biogas
5. Colector de biogas
6. Efluente @

2. Influente

3. Lecho fluidificado

4. Separador solido-
liquido-gas

. Biogas

. Efluente

. Recirculacion de
efluente

8. Bomba de

recirculacion

o [0

Figura2.1  Diagrama del reactor de lecho de lodo de flujo ascendente, UASB (A) y del

N Oy

reactor de lecho fluidificado inverso, LFI (B).

2.1.3 Reactor aerobio

Los experimentos aerobios se llevaron a cabo en un reactor de 1.4 L de volumen de fondo
conico con una unidad de aireacion separada de 0.4 L de volumen. La aireacion se llevaba
a cabo mediante una bomba de pecera de flujo variable con capacidad maxima de 5 L/min.
Para dispersar el aire se usaba un difusor de vidrio sinterizado de poro pequefio (Pyrex).

La alimentacién y recirculacion del efluente se realizaba con bombas peristalticas. El pH
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del reactor se regulaba con un controlador de pH que adicionaba HCI para mantenerlo
entre 7.5y 8.0. Después de pasar por la unidad de aireacion el liquido entraba en el reactor
por la parte superior (Figura 2.2). El ajuste del flujo de aire se realizaba por medio de un
rotdmetro que permitia un ajuste de flujo maximo de 1 L/min.

Todos los reactores se mantuvieron dentro de un cuarto con temperatura controlada a 30°C

(£3).
®
(&)

A4

o
A®

HH @ °
0@ ®

Leyenda:

1. NaS 5. Recirculacion

2. Nutrientes @ 6. Efluente

3. Aire 7. Azufre elemental
4. Bombas peristalticas precipitado

Figura2.2  Diagrama del reactor aerobio.

2.1.4 Fuentes de biomasa
La biomasa utilizada para inocular el reactor UASB provino originalmente de un reactor
UASB de 50 m? que trata los efluentes de una planta cervecera. El lodo estuvo almacenado
a 4°C por un periodo de 6 meses aproximadamente. El reactor LFI se inocul6 con 10 mL
de lodo del reactor UASB, cuando éste tltimo ya habia sido operado por un periodo de
100 dias. El lodo se disgregé haciéndolo pasar varias veces por una jeringa bajo una
corriente de nitrégeno, una vez que el lodo estaba disgregado se procedi6 a inocular el
reactor por la parte superior.

El in6culo del reactor aerobio provino del efluente de un reactor sulfoxidante de 10 L

que operaba en continuo oxidando tiosulfato. La biomasa de este reactor consistia
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principalmente de microorganismos del género Thiobacillus. El efluente del reactor de 10 L
se centrifugaba a 7000 rpm por 15 minutos en una ultra centrifuga refrigerada a 4°C.
Cuando el efluente presentaba mucho azufre en suspension, se dejaba en reposo por una
noche en refrigeraciéon. Al dia siguiente el efluente se decantaba para separar el azufre
elemental precipitado del sobrenadante que contenia las células. El sobrenadante se
centrifugaba como se describi6 arriba, el pellet obtenido se recuperaba y se resuspendia en
medio mineral fresco, posteriormente se cuantificaba la concentracién de proteina en esta

suspension.

2.1.5 Medios de cultivo

Los reactores anaerobios se alimentaron con un medio liquido basal que contenia (mg/L):
NH.4CI (280), KH2POs (169), MgCl>-6H20 (150), KC1 (500), CaCla (10), extracto de levadura
(18), y una solucién de oligoelementos (1 mL/L) conteniendo (mg/L): FeCl»-4H>O (2000),
MnCl>-4H>O (785), ZnCl> (150), H3BOs (50), (NHs)sMo7O24-4H>O (50), AICl3 (50),
NiCl-6H2O (50), NaxSeOs, (50), CoCly-6H>O (72), CuClo-2HO (50), EDTA (500) y HCI 37%
(1 mL/L). En la etapa de arranque de los reactores la fuente de carbono consistié en una
mezcla de acetato, propionato y butirato (1:2:2) en base a DQO. Se utiliz6 sulfato de sodio
como fuente de sulfato, la relaciéon DQO/SO,* se increment6 gradualmente hasta alcanzar
una relacion estequiométrica de 0.66 (ver seccién 2.3); para que, en teoria, 100% del sulfato
pudiera reducirse con la DQO proporcionada. El pH del medio de cultivo se ajusté a 6.5

con bicarbonato de sodio.

El medio mineral utilizado para las pruebas de actividad anaerobia tenia la siguiente
composicién (mg/L):), NaHPO4-H>O (700), K:HPO4 (600), NH4Cl (280), MgSO4-7H>0 (110),
CaCl>-2H>O (6), extracto de levadura (20), NaHCO; (2000) y una solucién de oligoelementos
(1 mL/L) idéntica a la mencionada anteriormente pero conteniendo resazurina (500 mg/L)

como indicador redox. El pH del medio se ajust6 a 7.0 con bicarbonato de sodio.

El medio de cultivo para el reactor aerobio consisti6 en lo siguiente (g/L): Na,HPO4

(1.2), KH,PO4 (1.8), MgCly-6H,0 (0.1), NH4Cl (0.5), CaCly (0.03), MnCl»4H,O (0.03),
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FeCl3.6H>O (0.02), NaHCO;3 1.0, 1la fuente de azufre reducido fue NaxS-9H>O. El medio se
alimentaba en dos partes, en un recipiente se mezclaban todas las sales excepto el sulfuro
de sodio y el bicarbonato de sodio pues estos dos se mezclaban en otro recipiente; de esta

forma se evitaba la precipitacién del hierro. El medio se mezclaba dentro del reactor (Figura

2.3).

2.2 Métodos

2.2.1 Actividad anaerobia especifica

La actividad especifica méxima se define como la velocidad de produccién de metano por
el lodo, expresado como DQO, bajo condiciones 6ptimas y con respecto al contenido de
s6lidos suspendidos volatiles (SSV) en el lodo (gDQO-CHs/gSSV-dia). De igual forma, la
capacidad de reduccion de sulfato maxima se define utilizando la velocidad produccion de
H>S o la degradacion de SO4% expresada como DQO (gDQO-H»S/gSSV-dia).

La actividad metanogénica especifica se realizd en botellas seroldgicas de 60 mL
conteniendo 25 mL de medio y 2 gSSV/L de lodo granular. Se agregé acetato a partir de
una solucién concentrada (65 gDQO/L) y neutralizada (pH=7) para obtener 2.5 g DQO/L
en cada botella. El pH del medio se ajust6 a 7.0. Las botellas fueron selladas con tapones de
hule y anillos de aluminio. La atmésfera de las botellas se intercambié utilizando N2/ CO»
(70/30 v/v) por 3 minutos; para equilibrar la fase gaseosa de las botellas a la presiéon
atmosférica el exceso de gas se purg6 en un recipiente que contenia agua (Figura 2.3 A). Las
botellas se incubaron a 35°C por 72 horas. Para la prueba de actividad, después de las 72
horas se agregdé de nuevo acetato para tener 1 gDQO/L en cada botella, se realiz6 el
intercambio de atmdsferas y las botellas se incubaron de nuevo en un agitador a 35°C. La
producciéon de metano se determiné cada hora, por un periodo de 7 a 8 horas, utilizando la
técnica de desplazamiento de una solucién de NaOH al 3% (Figura 2.3 B). Al final de la
prueba se determind la concentracioén de acetato en el medio por cromatografia de gases.

La actividad sulfatorreductora se llevé a cabo en botellas serolégicas de 120 mL de

volumen que contenian 50 mL de medio mineral e in6culo a una concentracién de 2 g
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SSV /L, el substrato fue 4cido propiénico a 2.5 gDQO/L y se adicion6 sulfato de sodio para
tener una relacion DQO/SO4? de 0.66. La actividad metanogénica se inhibié utilizando
acido 2-bromoetanosulfénico (BESA) 50 mM (Razo-Flores et al., 1997) .Las botellas fueron
tratadas de la misma forma que en la actividad metanogénica. Después de incubarlas 72
horas se repuso el dcido propiénico a 1 gDQO/L y 1.5 gSO4*, la atmésfera se cambié como
se menciond anteriormente y las botellas se incubaron a 35°C. El seguimiento de la
actividad se hizo mediante el consumo de AGV, la concentracion de sulfato se determiné
al inicio y al final de la prueba. El sulfuro disuelto en el liquido se determiné también al

finalizar el ensayo por el método yodométrico.

Metano —

Probeta

Figura 2.3 Representacion esquematica del equilibrio de la fase gaseosa de las botellas con la
presion atmosférica (A), cuantificacién de metano para la determinacion de la

actividad metanogénica especifica (B).
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2.2.2 Analisis

La DQO se determiné mediante el micro método de reflujo cerrado utilizando 2 mL de
muestra previamente centrifugada en una microcentrifuga a 14000 rpm. La muestra se
oxid6 en acido sulfarico con dicromato y sulfato de plata como catalizador a 160°C por 2
horas en tubos de vidrio cerrados. La concentracién se determiné colorimétricamente a
partir de la absorbancia obtenida a 620 nm con la correspondiente curva estandar. El
sulfuro presente en las muestras se removié antes de la determinacién de DQO
burbujeando aire en el recipiente que contenia la muestra (15 mL) por 5 minutos.

El sulfato se determiné en un analizador capilar de iones (CIA-Waters) a partir de una
muestra diluida con agua desionizada y filtrada a través de una membrana de nylon con
poro de 0.2 pm de didmetro. Se utiliz6 un buffer de 4 mM de cromato de sodio y 0.5 mM
del reactivo CIA Pack Anion (Waters), utilizando un capilar de silice en modo hidrostatico
y a 240 nm. El tiempo de corrida era de 4 minutos y mediante este método también se
cuantificaba tiosulfato. Un método alternativo para la cuantificaciéon de sulfato, tiosulfato y
sulfito fue mediante un cromatégrafo de liquidos de alta presiéon (Waters); equipado con
un detector de arreglo de diodos (Waters PDA 996) y una columna de 250 mm x 4.5 mm
IonoSpher-A de intercambio iénico empacada con silica. La fase movil fue ftalato de potasio
0.04 M pH =4 a un flujo de 0.8 mL/min. La deteccién se llevé a cabo a 308 nm de longitud
de onda. La temperatura de la columna y del detector fue de 30°C y la presiéon de 1500 psi.

Las muestras para la determinacién de los &cidos grasos volatiles (AGV) acetato,
propionato y butirato se centrifugaron 5 minutos a 14000 rpm. Se tom6 una alicuota de 950
pL y se acidificé con 50 pL de HCI diluido 1:1 con agua desionizada. Para su analisis
posterior las muestras se almacenaban a -4°C. Los AGV se determinaron por cromatografia
de gases usando un cromatégrafo Hewlett Packard modelo 5890 equipado con una
columna AT100 y detector de ionizacién de flama (FID). El flujo de nitrégeno como gas
acarreador fue de 40 mL/min. Las temperaturas de la columna, inyector y detector fueron
80, 200 y 280 °C respectivamente.

Los soélidos suspendidos volatiles, s6lidos suspendidos totales y s6lidos suspendidos
fijos en el lodo se determinaron por el método gravimétrico descrito en los métodos

estandarizados para el andlisis de agua y agua residual (APHA, 1995). Los sélidos
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suspendidos totales se midieron después de filtrar a través de un filtro de fibra de vidrio (a
peso constante) un volumen conocido de lodo y dejandolo secar en la estufa a 105°C por
dos horas, el contenido de sélidos suspendidos fijos se midié después de 30 minutos a 550°C.
El contenido de SSV de la muestra se calcul6 de la diferencia de los sélidos totales y los s6lidos
fijos.

Los so6lidos suspendidos volatiles en el soporte del reactor LFI se determinaron de la
siguiente forma: Se tomaron 5 g de soporte (drenado) y se transfirieron a una botella serolégica
de 60 mL conteniendo 25 mL de agua destilada, la botella se colocé dentro de un ultrasonicador
por 5 minutos. Con una jeringa se extrajo el liquido de la botella y éste se filtr6 utilizando un
filtro de fibra de vidrio de 0.1 mm de tamafio de poro. El liquido de la botella se repuso y se
coloc6 de nuevo en el ultrasonicador por 5 minutos. La operacion se repitié tantas veces fue
necesario (entre 5 6 6) hasta que en el filtro no se observaran residuos de lodo. Los SSV en los
filtros se determinaron de acuerdo a lo descrito en los métodos estandar (APHA, 1995).

El azufre elemental se determiné por el método colorimétrico descrito por Bartlett y Scoog
(1954) que consiste en la reacciéon de cianuro de sodio con azufre elemental para formar
tiocianato de sodio. En una solucién de acetona, el azufre elemental reacciona rdpida y
cuantitativamente con cianuro dando tiocianato. El tiocianato se determiné por la adicién de
acetona con cloruro férrico a 590 nm. El método es sensible para concentraciones de 2 ppm de
azufre elemental. Los peréxidos, sulfuros, bisulfuros y mercaptanos no interfieren cuando estan
presentes en grandes cantidades.

El sulfuro disuelto se determindé por el método yodométrico reportado por Day y
Underwood (1989); que se basa en la capacidad de oxidante débil del yodo frente a un reductor
fuerte como el sulfuro en medio acido. La cuantificacion se llevé a cabo por una retrotitulaciéon
del yodo remanente empleando una solucion estandar 0.025 N de tiosulfato de sodio. El método
llega a ser confiable para concentraciones mayores a 1 mg/L.

La biomasa aerobia se cuantific6 indirectamente por el contenido de proteina, que fue
determinada por el método de Lowry (1951). Para la curva patrén se utilizé albimina sérica

bovina a diferentes concentraciones entre 0 y 300 mg/L.
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2.3 Calculos

2.3.1 Balance de DQO

Nomenclatura: DQOin, DQOet = DQO en el influente y efluente  (g/L)
SO4in, SO4.s = sulfato en el influente y efluente (g/L)
STet = sulfuro total en el efluente (g/L)
[H2S]g, [H2S]i = HoS en el gas y en el liquido (g/L)
F, = produccién de gas (L/d)
Q = flujo del liquido (L/d)
YcH4 = fraccion de metano en el gas

La DQO se convierte en metano y sulfuro, el balance de DQO es como sigue:

DQOin = DQOef + DQO convertido

Q,DQG;, =Q,DQO, +DQO,, +DQO;
DQO,, =DQO convertidoa metano/d
DQO; =DQO convertidoa sulfuro/d

La DQO convertida a metano esta dada por:

DQOcus = fenaFyYens + 9enaQ,
foys =conversionde L CH, ag DQO (2.85g DQO/L metano) a STP
Ocn4 =SOlubilidad del metano (g DQO/L)
30 °C:gcy, =0.074
La DQO que se convierte en sulfuro puede calcularse basandose en las concentraciones de
sulfato consumido o del sulfuro producido. En estos célculos la cantidad de sulfato
reducido o sulfuro producido debe de convertirse en términos de DQO usados de
acuerdo a la siguiente reaccion:
SO > S*
(+6) -8e- (-2)
En la reduccion de sulfato a sulfuro se transportan 8 electrones:

8H* + 8e- + SO4* > S>+ 4HO

27



Por lo que se pueden hacer las siguientes equivalencias:

* 1 mol de sulfato = 4 moles de oxigeno
96 g de sulfato = 64 g de oxigeno = 64 g de DQO
1 g sulfato = 2/3 g DQO = 0.66 g DQO

1 mol de sulfuro 4 moles de oxigeno
64 g de oxigeno = 64 g de DQO

2 g DQO

32 g sulfuro

1 g sulfuro

De este modo por cada gramo de sulfato reducido se necesitaron 0.66 g de DQO, y por
cada gramo de sulfuro producido se necesitaron 2 g de DQO. La cantidad de DQO
convertido a sulfuro usando la concentracién de sulfato utilizado se obtiene de:

DQO,; = 0.66Q,(504,, — S04, )

La produccién de sulfuro consiste en el sulfuro presente en los efluentes liquido y
gaseoso. La cantidad de DQO convertida a sulfuro utilizando las concentraciones de

sulfuro se obtiene de la siguiente ecuacion:

Como no se conoce la composicion del biogas la concentracion de sulfuro en el gas debe

de calcularse utilizando la ley de Henry de la siguiente forma:

_ [Hos]i _[Hs]
HZSgas = HZSqu a = [st]g = [st]g _T (1)
H,S,, < HS +H" Kms=h*5]h*ﬂ @)
i [H.s]]
ST =[H,8]1+[Hs " |= [HS|= ST —[H,8]! 3)
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-1
Combinando (2) y (3) = [H,S]! =(1+ﬁ—fﬂ ST =1+ Ky,,5107 ) 'sT

Combinando (1) y (4) = [H,S]g = ST siendo f = (L+K 107 )
o

DQO,; = 2((9I ST +F, ;STJ

en donde:

f = fraccion de sulfuro disuelto no ionizado en el sulfuro total
Kms = (0.382 T +1.892) 108

a=3442—-0.044T

T=°C

(Hulshoff Pol, et al. 1995)

El balance total de DQO puede escribirse como:

Usando las concentraciones de sulfato

2
QDQO,, =QiDQO, + feryeYoneFy +QGons + 5 (S04, +504, )

Utilizando las concentraciones de sulfuro : composicion del gas desconocida

f
Ql DQoin = QI DQOef + fCH4yCH4Fg + 2(QI ST + Fg ;ST)

2.3.2 Balance de sulfato

(4)

Q)
(6)

(7)

(8)

En la reduccién de 1 mol de sulfato, se produce 1 mol de sulfuro, por lo que para la

reduccién de 1 g de sulfato, se produce 1/3 g de sulfuro, el balance de sulfato se calcula

como sigue:

Sulfato in = Sulfato ef + Sulfato reducido

Q,S04,, =Q,S04, +3(Q,ST)+ Fg f ST
a
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2.3.3 Parametros de operacion

TRH = Ve = Tiempo de residencia hidraulico (dias)
|

By = QI DQOin

r

QS04 _ velocidad de carga de sulfato (g SO% /L - dia)

= velocidad de carga organica (g DQO/L - dia)

BvSO4 =

r

en donde:

Vr = volumen del reactor (L)

2.3.4 Fraccion de DQO removida por las BM y por las BSR
En la degradacion anaerobia de materia orgédnica con sulfato los electrones liberados (en
términos de DQO) son utilizados por las BM y las BSR. El flujo de electrones se puede

calcular usando las siguientes ecuaciones:

e Fraccionde DQO removida via formacién de metano
DQOCH4 _ Fg fCH4 +0 CH4QI
QI DQOin
e Fraccion removida via reduccién de sulfato utilizando la concentracion de sulfato reducido
0.66(s04,, — S04, )
DQOso4 =
DQO

in

utilizando la concentracion de sulfuro con composicion de gas desconocida
Z(QI S'+Q, f ST)
o
QI DQOin

DQO;

en donde:

DQOch4 + DQOsos =1 y DQOst = DQOs04
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2.3.5 Calculo de las actividades metanogénica y sulfatorreductora

La actividad metanogénica se calcul6 a partir de la pendiente obtenida al graficar la
cantidad de metano producido (acumulado) a través del tiempo y dividida entre la
concentracion de SSV en la botella. Utilizando la siguiente ecuacién:

mCH4
Vg xSSV x fc

Actividad metanogénica especifica =

La actividad sulfatorreductora se calcul6 con la pendiente obtenida al graficar la DQO

consumida acumulativa vs. Tiempo.

mSO4
Actividad sulfatorreductora = —————
Vg x SSV
Donde:
mCH4 = pendiente de la producciéon de metano acumulativa ~ (L/d)

fc= conversién de CHs a DQO = 0.35 L CHy/g DQO a STP

mSO4 = pendiente de la DQO consumida acumulativa con el tiempo (g DQO/d)
Vs = volumen de liquido en la botella (L)
SSsvV = concentracion de s6lidos suspendidos volatiles (gSSV/L)

2.3.6 Calculo del equivalente tedrico de DQO

El equivalente tedrico de DQO de los AGV utilizados en los experimentos y del lactato se

calcul6 de acuerdo a la siguiente ecuacion (Tarvin y Buswell, 1934):

4 C\H,O, + (4x+y-2z) Oz = 4x CO2 + 2y HO
Las equivalencias tedricas utilizadas en los célculos fueron las siguientes:
Acidos acético (CoH4O») o lactico (C3HesOs): 1.066 ¢ DQO /g acético o lactico
Acido Propiénico (CsHgO5): 1.51 g DQO /g ac.propiénico
Acido Butirico (C4HsO5): 1.81 g DQO /g ac. butirico
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3. Reduccion de sulfato en reactores UASB y LFI

3.1 Resumen

Dos reactores anaerobios de alta tasa (UASB y lecho fluidificado inverso) se operaron bajo
condiciones de reduccion de sulfato. Ambos reactores presentaron eficiencias de remocién
de DQO alrededor de 90%. El proceso de sulfatorreducciéon utilizé entre 70 y 75% de la
DQO removida y la metanogénesis se llevé a cabo atin cuando los reactores se operaron a
la relacion estequiométrica DQO/SO42- de 0.66 y la concentracion de sulfuro fue mayor a
900 mg/L. Se observo que el uso de lactato en la alimentacién propicié de forma sustancial
la reducciéon de sulfato en ambos reactores. La relacion DQO/SO42- tuvo un efecto positivo
sobre la eficiencia de produccién de sulfuro cuando fue menor a 1, mientras que afect6
negativamente la eficiencia de produccion de metano. De la misma forma que ocurri6 a
concentraciones de sulfuro mayores a 600 mg/L. El reactor LFI mostré ser adecuado para

el proceso de sulfatorreduccion, al igual que el reactor UASB.

3.2 Introduccién
Las aguas residuales que contienen materia organica y sulfato son generadas por muchos
procesos industriales que usan &cido sulftrico (industria alimenticia y de fermentacién).
También el uso de compuestos menos oxidados de azufre como el sulfuro (tenerias,
procesos Kraft), sulfito, ditionito (industria del papel) y tiosulfato (proceso fotografico)
generan aguas residuales ricas en compuestos azufrados. Las emisiones acuosas ricas en
sulfato representan una amenaza indirecta al ambiente ya que el sulfato eventualmente se
reduce a sulfuro en la naturaleza. Las restricciones legislativas actuales sobre la emision de
sulfato tienen que ver con reducir el contenido de sal en las aguas superficiales y minimizar
la condensacion acida en las alcantarillas (Hao et al., 1996; Smet et al., 1998).

Sin embargo, existe una preocupacién sobre la aplicacion directa de un tratamiento
biol6gico a estas aguas residuales, porque bajo condiciones anaerobias las BSR son capaces

de utilizar el sulfato como aceptor final de electrones para la degradacion de compuestos
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orgénicos e hidrégeno (Oude Elferink et al., 1994), dando como resultado la produccién de
sulfuro (Figura 3.1). Por lo que el mayor problema asociado al tratamiento de aguas
residuales ricas en sulfato es la produccién de H»S, que puede ser un compuesto téxico para
las bacterias involucradas en la degradacion. Por otro lado, el hecho de que la reduccion de
sulfato se lleve a cabo en los reactores anaerobios puede servir como un método biolégico,
junto con el paso de remocién de sulfuro para eliminar sulfato (u otros compuestos
azufrados oxidados).

En principio el disefio de reactores para el tratamiento anaerobio de aguas residuales
puede aplicarse en el tratamiento de aguas residuales ricas en sulfato, en donde la materia
orgénica se remueve por reduccion de sulfato y metanogénesis (Lens et al., 1998a). Ejemplos
de estos reactores anaerobios son el de lecho de lodos de flujo ascendente (UASB), de lecho

expandido de lodos (EGSB) y el filtro anaerobio (AF) entre otros (Tabla 3.1).

Tabla3.1 Condiciones de operacion, eficiencias de remocion de sulfato y grado de reduccion
de sulfato en la digestién anaerobia de aguas residuales ricas en sulfato en varios
tipos de reactores (adaptada de Lens et al., 2000).

Influente Remocién de SO4*

Reactor Tipo I(Dg(/?LO) ?5/)5) Z&igﬁ ;) % DQO s Referencia
UASB C 15-2.1 0.7-34 70 50-90 Visser et al. (1993b)
EGSB Co/Cs3/Cy 0.5-2.5 1.2-4.6 27-68 59-97 Omil et al. (1996)
USSB C,/Cs3/Cy 0.5-6.0 1.0-12.0 35 67-81 Lens et al. (1998b)
MUSB C> 0.2-04 0.1-02 40-80 100 Arora et al. (1995)

AF Ac. citrico 25.8 3.4 93 18 Colleran et al. (1994)

UASB reactor de lecho de lodo de flujo ascendente; EGSB reactor de lecho de lodo expandido; USSB reactor de
lecho de lodo de flujo ascendente en etapas; MUSB reactor de lecho de lodo microaerofilico; AF filtro anaerobio.

%DQ0Ogsr porcentaje de DQO usado por las BSR; C; acetato; Cs propionato; C4 butirato.

En los reactores de lecho fluidificado, se alcanza una mayor retencién de biomasa
gracias a la mayor area especifica de las particulas. Ademas, la fluidificacién del reactor
proporciona un buen mezclado de la fase liquida haciendo que estos sistemas sean mas
eficientes y estables para el tratamiento de aguas residuales que reactores como el UASB o

el filtro anaerobio (Buffiére, et al., 1995). Sin embargo, en el campo comercial los reactores
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fluidificados no han sido utilizados a gran escala principalmente por los altos niveles de
mantenimiento debido a su complejidad, a la necesidad de una corriente de recirculaciéon
del efluente o a los problemas hidrodindmicos (Buffiere, et al., 2000). En el reactor LFI las
particulas que flotan se fluidifican mediante una corriente descendente, este flujo inverso
permite recuperar a las particulas con un exceso de biomasa en el fondo del reactor. Como
el liquido y el biogéds fluyen en direcciones opuestas se favorece la retencion de las
particulas dentro de la columna (Garcia-Calderén et al., 1998). Hasta ahora no se ha
reportado el tratamiento de efluentes ricos en sulfato utilizando un reactor LFI.

La presencia del ién sulfato en el agua residual aumenta considerablemente la
complejidad de las rutas de biodegradacion (Widdel, 1988). En presencia de sulfato las
bacterias acetogénicas, metanogénicas y sulfatorreductoras compiten por los principales
intermediarios de la mineralizacion de la materia organica compleja como son el hidrégeno,
el acetato, el propionato y el butirato (Figura 3.1). La importancia de esta competencia
aumenta con el decremento de la relacion DQO/SO4? en el agua residual. El resultado de
esta competencia es importante porque determinara hasta donde el sulfuro y el metano, los
productos finales de ambos procesos de mineralizacién, serdn producidos. Desde los
puntos de vista termodindmico y cinético, las BSR deberian predominar sobre las BM
durante el crecimiento en estos substratos. Sin embargo se ha observado que la competencia
entre las BSR y las BM depende de diversos factores como la relacion DQO/SO4Z,
concentracion de sulfato, composiciéon del influente, concentracién de fierro, propiedades
de inmovilizacion de las bacterias, tipo de indculo y el tiempo de corrida del experimento,
asi como de factores ambientales como pH y temperatura (Hulshoff Pol et al., 1998).

La competencia entre las BSR y BM ha sido revisada en detalle por: Oude-Elferink et
al., 1994; Colleran et al., 1995; Lens et al., 1998a y Hulshoff Pol et al., 2001. Comparadas con
las BM las BSR son mas versatiles metabdlicamente y los compuestos como propionato y
butirato, que requieren de un consorcio sintréfico en ambientes metanogénicos pueden ser
degradados directamente y mas rapido por especies individuales de BSR si no hay
limitaciéon de sulfato (Hulshoff Pol et al., 1998; Colleran et al., 1995). En estudios de

laboratorio y a gran escala en digestores anaerobios se ha confirmado que las BSR
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hidrogenotroéficas pueden predominar sobre las BM hidrogenotroéficas (Omil et al. 1996,
O’Flaherty et al. 1998b).
Figura 3.1 Competencia por substrato entre las bacterias sulfatorreductoras, metanogénicas y

acetogeénicas durante la digestion anaerobia de materia organica (Lens et al.,
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En el caso de las BSR acetotréficas y las BM acetotréficas se ha comprobado que
efectivamente las BSR acetotréficas pueden predominar sobre las BM acetotréficas en
reactores continuos de tanque agitado (Gupta et al. 1994). Pues las BSR acetotroéficas ganan
mas energia del consumo de acetato que las BM y las BSR tienen tasas de crecimiento
mayores que las BM acetotroéficas especialmente a bajas concentraciones de acetato (Oude
Elferink et al., 1994). Sin embargo en los reactores de alta tasa basados en la inmovilizaciéon
de biomasa (como el UASB y el LFI) esta competencia es menos predecible. Varios estudios
reportan que el acetato se convierte completamente a metano, atin con exceso de sulfato

(Hoeks et al., 1984; Rinzema y Lettinga, 1988; Polprasert y Haas, 1995), mientras que otros
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reportan un predominio de las BSR acetotroéficas (Choi y Rim, 1991; Stucki et al., 1993; Visser
et al., 1993a; Omil et al., 1996, 1997a). Se ha visto que tanto la concentracién de sulfato
(Overmeire et al. 1994, Omil et al. 1998), concentracion de acetato (Yoda et al., 1987; Omil et
al., 1998), origen del in6culo (Omil et al., 1998), propiedades de inmovilizaciéon de las
bacterias (Isa, et al., 1986a) y factores ambientales como el pH y la temperatura (Visser et al.
1996; 1993b) tienen influencia sobre la competencia entre las BSR y BM por acetato.

Aunque en las tltimas dos décadas se ha llevado a cabo una investigacion intensiva,
no existe informacion suficiente para formular una guia préctica para dirigir la competencia
entre las BSR y las BM, por lo que la falla durante el tratamiento metanogénico de agua
residual rica en sulfato es dificil de predecir si lo que se desea es que prevalezca la
metanogénesis (Lens et al., 1998a).

En cambio, si el objetivo del tratamiento es la reduccién de sulfato y la remocién de
materia organica pueden aprovecharse las ventajas que las BSR tienen sobre las BM. Las
BSR estan omnipresentes en lodos de tratamiento anaerobio y aerobio, pueden metabolizar
un amplio espectro de substratos, no requieren un crecimiento balanceado con las bacterias
acetogénicas, lo que implica menor sensibilidad a sobrecargas organicas. Ademas, las BSR
son menos sensibles a compuestos toxicos y los metales pesados son precipitados por el
sulfuro reduciendo sus potenciales efectos inhibitorios (Hao, ef al., 1996). Las BSR pueden
degradar compuestos orgéanicos toxicos como aromaticos (tolueno, etil benceno), alcanos,
compuestos clorados (cloroformo) y acidos grasos de cadena larga. Por diversos trabajos se
ha visto que el agua residual que contiene materia orgdnica y altas concentraciones de
sulfato puede ser tratada con éxito bajo condiciones anaerobias, incluso a gran escala (Tabla
3.1).

Hasta hace poco se consideraba que un pre-requisito para un tratamiento anaerobio
exitoso era tener una relacion DQO/SO4* mayor a 10. Se pensaba que las relaciones
menores eran perjudiciales para la metanogénesis porque se producian concentraciones
excesivas de sulfuro. Sin embargo, existen reportes de tratamientos anaerobios exitosos a
relaciones DQO/SO4* de 8 y 5 (Hilton y Archer, 1988; Méndez et al., 1989). Actualmente se
considera que el tratamiento de aguas residuales ricas en sulfato es posible aplicando

medidas adecuadas que permitan la integracion de la reduccién de sulfato para remover al
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mismo tiempo materia orgénica y sulfato. Sin embargo los reactores basados en la remociéon
de materia organica via sulfato reduccién carecen de una de las mayores ventajas del
tratamiento metanogénico: la recuperaciéon de energia a partir de los contaminantes
(Hulshoff Pol et al., 2001).

El objetivo de los experimentos descritos en este capitulo fue tener un reactor
sulfatorreductor a partir de lodo metanogénico, usando un influente con altas
concentraciones de sulfato y diferentes combinaciones de substratos (acetato o lactato,
propionato, butirato), para tener presentes a la mayor parte posible de las poblaciones
sulfatorreductoras, acetogénicas y metanogénicas con el propdsito de maximizar la
conversion de sulfato a sulfuro. Ademas de comparar el desempefio de un reactor UASB y
LFI en condiciones de sulfatorreduccion; asi como estudiar el efecto del sulfuro producido

sobre el proceso.

3.3 Materiales y métodos

3.3.1 Reactores

Para los experimentos en continuo se utilizaron los reactores UASB y LFI descritos en el
capitulo 2. El reactor UASB fue inoculado con 300 mL de lodo granular obtenido de una
planta piloto que trata efluentes de una cerveceria con un contenido de sélidos de 27
gSSV/L y que se mantuvo en refrigeraciéon por un periodo de 6 meses aproximadamente.
El arranque del reactor se llevé a cabo con una mezcla de AGV que consistié en una mezcla
de acetato, propionato y butirato en proporcién 1:2:2 (en base a DQO). Como fuente de
sulfato se utiliz6 sulfato de sodio y su concentracién en el influente se modificé para tener
la relaciéon DQO/SO4?- deseada (Tablas 3.2 y 3.3). Dicha relaciéon se trataba de mantener en
0.67 (gDQO/gSO4*) para que, en teoria, se pudiera alcanzar un 100% de eliminacién de
sulfato si toda la DQO adicionada era utilizada por las BSR. Las condiciones de operacién

del reactor UASB se resumen en las Tablas 3.2 y 3.3.

Tabla 3.2 Condiciones de operacion para las etapas | y Il del reactor UASB.
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Etapa | Etapa Il

Periodo A B C D E F G H I J

Flp del periodo 78 106 162 374 448 468 536 555 597 640

(dia)

Condiciones de operacion

Flujo (L/dia) 14 14 1.4 1.4 1.4 2.1 2.0 2.0 2.1 2.1

DQO (g/L) 25 25 25 25 50 50 100 50 25 3.0

S04 (g/L) 05 25 20 5.0 100 50 50 50 50 50

DQO/S0.* 5 1 1.25 05 0.5 1 2 1 0.5 0.6

Velocidades de carga

Bv DQO 25 25 25 25 50 7.4 145 74 376 43

(aDQO/L-dia) . . . . . . . . . .
2-

Bv SO, 05 25 20 50 10 742 732 732 75 742

(9SO4*/L-dia)

Tabla 3.3 Condiciones de operacion para la etapa 111 del reactor UASB.

Etapa Il

Periodo K L M N 0] P Q R S
l(:(jp)del periodo 659 687 714 751 761 809 866 941 1008

ia
Condiciones de operacion
Flujo (L/dia) 2.1 2.1 2.1 2.2 2.2 2.2 2.2 21 22
DQO (g/L) 2.5 2.5 25 2.5 25 3.0 35 35 3.75
SO* (g/L) 1.0 1.0 15 2.0 4.0 4.5 4.5 53 55
DQO/SO* 25 25 1.6 125 0.625 0.66 0.77 0.67 0.68
Velocidades de carga
Bv DQO
(gDQO/L-dia) 3.75 3.75 3.75 3.9 3.9 3.9 4.7 52 58
Bv 8042'

(9SO.2/L-dia) 15 15 2.25 3.14 6.3 7.0 7.0 79 86

Para fluidificar el soporte del reactor LFI se aplicaba una velocidad superficial de 6 m/h
y la expansién de la cama fue aproximadamente entre 45 y 50% del volumen del reactor.
En la fase de arranque el reactor se oper6 en lote para favorecer la adhesion de las bacterias
al soporte (Meraz et al., 1995). Como ind6culo se utilizé lodo granular proveniente del reactor

UASB descrito anteriormente, el cual habia operado por 480 dias. Una vez que el soporte
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de polietileno se colonizé (aproximadamente 45 dias) el reactor se operd en continuo. El

régimen de alimentacién aplicado al reactor LFI se muestra en la Tabla 3.4.

Tabla 3.4 Condiciones de operacién para el reactor LFI.

Periodo A B C D E
Fin del periodo (dia) 52 173 211 273 369

Condiciones de operacion

Flujo (L/dia) 2.48 2.48 2.9 3.47 3.48
DQO (mg/L) 2500 2500 3000 3000 3500
SO (mg/L) 1500 2000 4000 4500 5200
DQO/SO* 1.67 1.25 0.75 0.67 0.67

Velocidades de carga

BvDQO 25 25 35 4.19 4.9
(gDQO/L-dia)
Bv SO~ 15 2.0 4.67 6.3 73

(gSO4>-/L-dia)

3.3.2 Medios de cultivo
Los medios de cultivo utilizados tanto para los reactores continuos como para los ensayos
en lote para determinar la actividad especifica anaerobia se describen en la secciéon 2.1 del

capitulo 2.

3.3.3 Ensayos de la actividad especifica anaerobia

La actividad metanogénica especifica del lodo y del soporte se determiné utilizando por
separado acido acético, 4cido propionico y &cido lactico (Capitulo 2). En la prueba la
relacion DQO/SSV fue de 0.5 (1 gDQO/2 gSSV). Para la actividad sulfatorreductora se
utilizé &cido propidnico (1 gDQO/L) y sulfato para tener una relacion DQO/SO4> =0.67,
las BM fueron inhibidas con BESA a una concentraciéon 50 mM. El sustrato se adicion6 a
las botellas a partir de soluciones stock concentradas de AGV (65 gDQO/L) previamente
neutralizadas a pH 7. La produccién de metano y consumo de substrato se determinaron
cada hora por un periodo de 7-8 horas. Las actividades se calcularon a partir del consumo

de sustrato o de la produccién de metano (Secciéon 2.3).
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3.3.4 Analisis
En los efluentes de los reactores se realizaron los analisis para la determinacién de DQO,

sulfuro, sulfato, metano, SSV y AGV como se describi6 en el capitulo 2.

3.4 Resultados

En esta seccion se presentan los resultados obtenidos en el desempefio de los reactores
UASB y LF], posteriormente se presentan los resultados de las actividades metanogénica
y sulfatorreductora obtenidas con ensayos en lote. Finalmente se lleva a cabo una

comparacién del desempefio de ambos reactores.

3.4.1 Reactor UASB

Los resultados del reactor UASB se dividieron en tres etapas para una mejor visualizaciéon
y andlisis. En la etapa I se mantuvo constante la carga de DQO y la carga de sulfato se vario,
con el objetivo de disminuir la relacién DQO/SO4* de 5 a 0.5, la alimentacion contenia una
mezcla de acetato:propionato:butirato (1:2:2 en base DQO). En la etapa II tanto la velocidad
de carga orgénica (DQO) como la velocidad de carga de sulfato fueron variables, la relaciéon
DQO/SO4* vari6 entre 0.5 y 2, en esta etapa se observé una falla en el proceso y fue
necesario re-inocular el reactor. La alimentacién consistia en las mismas proporciones de
AGV que en la etapa I. La recuperacion del reactor se llevé a cabo en la etapa Il en donde
el acetato se sustituy6 por lactato cuya proporciéon en la alimentaciéon fue aumentada
gradualmente hasta que 100% de ésta era 4cido lactico. La velocidad de carga organica y la
de sulfato se aumentaron gradualmente hasta tener una relacién de DQO/SO4?* de 0.66. Se
consideraba que el reactor habia alcanzado el estado pseudo-estacionario cuando después
de cada modificacién en la alimentaciéon habia pasado un periodo de tiempo equivalente a
5 veces el TRH con el que se operaba el reactor. Los promedios que se presentan en las
tablas estan tomados en los periodos de tiempo indicados en las tablas sin tomar en cuenta
los resultados correspondientes a los 5 6 3 primeros dias de haber realizado un cambio en

las condiciones de operacion.
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Las eficiencias de remocién de DQO y SO4* y la concentracion de sulfuro producido se
resumen en las Tablas 3.5 (etapas I y II) y 3.6 (etapa III). El arranque del reactor se llevé a
cabo con una carga de 2.5 gDQO/L-dia y una relacién DQO/SO4? de 5 con un TRH de 1
dia. La produccién de metano en la etapa I alcanzé el maximo alrededor del dia 100 de
operacion (1.8 g DQO/L-dia), por su parte la tasa de conversiéon a sulfuro solo era de 0.32
gDQO/L-dia. La DQO removida via metanogénesis fue de 75% y las BSR utilizaban 12% de la
DQO removida cuando la relacion DQO/SO4* fue de 5 (Figura 3.2 B). Alrededor del dia 180 las
BM vy las BSR utilizaron 43.9 y 43.7% de la DQO removida respectivamente. Al disminuir la
relacion DQO/SO42 a 0.5 1a participacion de las BSR en la remocién de DQO siguié aumentando
hasta llegar a utilizar entre 50 y 75% de la DQO removida entre los dias 270 y 372, en este

periodo la concentracion de sulfuro total estuvo entre 185 y 350 mg/L (Figuras 3.2By C).

Tabla 3.5 Eficiencias de remocion de DQO, sulfato y concentraciones de sulfuro total y

sulfuro no ionizado para las etapas | y 11 del reactor UASB.

Etapa | Etapa Il
Periodo A B C D E F G H | J
Flnrdel ) 78 106 162 374 448 468 536 555 597 640
periodo (dia)
pH final 8.15 813 826 825 841 86 7.95 7.69 821 8.08

Sulfuro total
87.3 133.8 250.7 533.7 9420 523.1 862.3 510 338 95.3

(mg/L)

Sulfuro no

ionizado 4.6 7.4 105 22.8 28.2 10.2 705 710 157 6.0
(mg/L)

Eficiencias de remocién

DQO (%) 804 88.4 855 86.29 788 857 424 258 56.6 66.2
S04 (%) 536 165 385 319 277 318 537 325 208 5.9

En la Etapa II de operaciém del reactor se aumentaron las cargas de DQO y de sulfato
(Tabla 3.1), con el fin de incrementar la participacién de las BSR en la remocién de materia
orgédnica. Sin embargo, se observé lo contrario, una disminucién en el porcentaje de
utilizacién de DQO por parte de las BSR alrededor del dla 475 (Figura 3.2A). De igual forma
la remocién de DQO disminuyéal duplicar la carga organica volumétrica de 7.42 a 14.49

gDQO/L-dia, como era de esperarse las BM reaccionaron desfavorablemente a este
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Figura 3.2 Desempefio del reactor UASB operado a un TRH de 1 dia. A. Tasa volumétrica de
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aumento brusco en la carga pues pasaron de utilizar alrededor de 80% a usar menos de 20%
de la DQO (dias 472-510); las BSR en cambio aumentaron el uso de DQO de 11% a 30% (dias
472-510) y la produccién de sulfuro alcanzé los 1400 mg/L (Figura 3.2C).

Para recuperar el porcentaje de remociéon de DQO se disminuy6 de nuevo la carga a la
mitad (7.44 gDQO/ L-dia). Sin embargo, contrariamente a lo esperado, la remocién de DQO
fue disminuyendo hasta llegar a tan solo 2% en el dia 538. La recuperacién del reactor se
llevé a cabo bajando atn mas la carga organica hasta 3.75 gDQO/L-dia y aumentando la
relacion DQO/SO4? a 1.25, sin embargo el reactor tuvo que ser re-inoculado en el dia 557
ya que la eficiencia de remocién de DQO fue menor a 35% en un periodo de 18 dias. Para
tal efecto se removieron 250 mL de lodo del reactor y se sustituyeron por lodo granular que
contenia 47 gSSV/L proveniente de la compafia Central de Malta. La alimentaciéon del
reactor se llevé a cabo con acetato solamente. Después de la re-inoculacion la actividad
sulfatorreductora no pudo recuperarse en un periodo de 45 dias, en cambio la actividad
metanogénica increment6 la utilizacion de DQO de 1.5% a 72% del dia 567 al 633 En
consecuencia la produccién de sulfuro se redujo de 803 a 42 mg/L en el mismo periodo
(Figuras 3.2B y C).

En vista de que la participacion de las BSR disminuyé considerablemente se decidié
aplicar otra estrategia para incrementar la producciéon de sulfuro en el reactor (Etapa III),
esta vez el reactor se aliment6 con una mezcla de acido lactico, propionato y butirato, en la
que el acido lactico se fue aumentando y el propionato y butirato se disminuyeron
gradualmente hasta tener en la alimentaciéon 100% de la DQO como 4cido lactico. Los
resultados de las eficiencias de eliminacion de DQO y SO4* se muestran en la Tabla 3.6 y el
desemperio del reactor en la Figura 3.3. Durante esta etapa la carga organica volumétrica
vari6 entre 3.75 y 5.8 gDQO/L-dia y la carga de sulfato entre 1.5 y 8.6 g5O4*/L-dia. Por su
parte la eficiencia de remocién de DQO estuvo entre 70 y 90% y la concentracién maxima
de sulfuro que se alcanz6 fue de 1262 mg/L (Tabla 3.6). Una semana después de iniciar la
etapa III se observé que la produccion de metano alcanzé 3.3 gDQO/L-dia, mientras que la
tasa de produccion de sulfuro fue de 0.43 gDQO/L-dia. La conversion de DQO via
metanogénesis era de 66% y la sulfatorreduccion solo us6 11% de la DQO total removida

(Figura 3.3). Evidentemente el lodo con el que fue re-inoculado el reactor era un lodo
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metanogénico, puesto que la metanogénesis predominé sobre la reduccion de sulfato por
un periodo de 73 dias. Durante este periodo el porcentaje de remocién de DQO oscilé entre

48y 91%.

Tabla 3.6  Eficiencias de eliminacion de DQO, sulfato y produccion de sulfuro en la etapa
[11 del reactor UASB.

Etapa I11
Periodo K L M N 0 P Q R S
Fin del periodo
] 659 687 714 751 761 809 866 941 1008
(dia)
pH final 7.9 7.5 7.7 7.9 7.8 8.1 8.0 8.0 8.1

Sulfuro total
(mg/L) 78.8 205.6 302.0 4750 5484 627.8 9525 1143.1 1262.2

Sulfuro no ionizado
(mg/L) 716 412 413 432 613 373 700 841 750

Eficiencias de eliminacion
DQO (%) 71.6 73.2 90.7 91.3 92.2 91.2 86.2 90.4 90.9
SO42 (%) 24.6 67.4 64.0 74.0 42.0 43.1 65.4 67.2 71.2

En la Tabla 3.6 se aprecia que se necesitaron 282 dias para que la produccion de sulfuro
aumentara de 78 mg/L a 1140 mg/L. Después del dia 687 la remocién de DQO se mantuvo
alrededor de 90%. Entre los periodos M y P (Figura 3.3B) se observé que la tasa promedio
de utilizacion de DQO para la reduccién de sulfato fue de 1.9 gDQO/L dia, mientras que
la tasa promedio de conversion de DQO a metano fue de 2.0 g DQO/L dia, y no se observé
un claro predominio de la metanogénesis o de la reduccién de sulfato. Durante estos
periodos las BM y las BSR compitieron por el 50% de la DQO removida. Posteriormente la
participaciéon de las BSR en la remocién de DQO fue aumentando gradualmente hasta
alcanzar un maximo de 78% en el dia 946, por lo que fueron necesarios 389 dias (desde la
re.-inoculacién dia 557) para que la DQO removida por las BSR pasara de 3% a 78%. A
partir del periodo Q la velocidad de conversiéon de DQO a sulfuro fue de 3.8 gDQO/L-dia
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y la de metano de 1.1 g DQO/L-dia. En los periodos Q-S las BSR utilizaron 65% de la DQO

removida y las BM fueron capaces de utilizar 23.8% de la misma (Figura 3.3B).
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Figura 3.3 Desempefio del reactor UASB operado a un TRH de 14 horas. A. Tasa volumétrica

de conversion de sulfuro (o), metano (m), carga volumétrica impuesta (—) y la suma
de las tasas volumétricas de formacion de sulfuro y metano en base a la DQO (-).

B. Porcentajes de DQO usado por las BSR (0) y las BM (m).
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3.4.2 Reactor de lecho fluidificado inverso (LFI)
Antes de operar el reactor LFI en continuo, se oper6 en lote por un periodo de 45 dias
debido principalmente a que la adhesion de la biopelicula al soporte se lleva a cabo
lentamente (Meraz et al., 1995). El medio de alimentacion del reactor LFI fue el mismo que
el que se utiliz6 para el reactor UASB, al inicio consistié en una mezcla de acetato,
propionato, butirato (1:2:2 como DQO) y posteriormente el acetato se sustituy6 por acido
lactico. La concentracién de acido lactico se fue aumentando gradualmente hasta que 85%
de la alimentacién estaba constituida por acido lactico.

Los resultados obtenidos en la operacion continua del reactor LFI se muestran en la
Figura 3.4 y las eficiencias de remociéon de DQO, sulfato y concentraciéon de sulfuro total y

no ionizado se presentan en la Tabla 3.7.

Tabla 3.7  Eficiencias de eliminacion de DQO, sulfato y produccion de sulfuro en el reactor

LFI.
Periodo A B C D E
Fin del periodo (dia) 52 173 211 273 369
pH final 7.9 8.27 7.76 7.7 8.0

Sulfuro total (mg/L) 105.8 390.4 9923 1132.3 1215.2

Sulfuronoionizado  g65 160 1203 1550 89.4
(mg/L)
Eficiencias de eliminacion

DQO (%) 66.8 804 912 921  93.0
SO2 (%) 214 600 770 784 735

En los primeros 10 dias la produccién de metano alcanzé 1.8 gDQO/L-dia mientras
que la produccién de sulfuro era muy baja tan solo de 0.4 gDQO/L-dia. Se observa que en
los primeros 50 dias la remocién de DQO fue inferior a 80% (Tabla 3.7) y que la DQO
utilizada por las BSR no super6 20% de la DQO removida (Figura 3.4).
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La produccién de metano se mantuvo entre 1.1 y 2.0 gDQO/L-dia en los primeros 150
dias de operacién del reactor. Por su parte, el proceso de reduccion de sulfato se increment6
poco a poco hasta llegar a 0.68 gDQO/L-dia en el dia 81, sin embargo no se
mantuvo alli y disminuy6 considerablemente hasta 0.24 gDQO/L-dia en el dia 114 de
operacion.
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Figura 3.4 Desempefio del reactor LFI operado a un TRH de 24 horas (periodos Ay B) y de
17 horas (C-E). A. Velocidad de conversion de sulfuro (o), metano (m), velocidad
de carga impuesta (—) y la suma de las velocidades de formacion de sulfuro y
metano en base a la DQO (---). B. Porcentaje de DQO removido por las BSR (o)
y por las BM (m).
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mezcla de acetato, propionato y butirato (1:2:2, en base DQO) y la relacién DQO/SO42 fue de
1.67 y 1.25 respectivamente (Figura 3.4A).

Con la finalidad de aumentar un poco mas la produccién de sulfuro se sustituy? el acetato
por acido lactico en la alimentacion a razén de 1 gDQO/L manteniendo una carga organica
volumétrica de 2.5 gDQO/L-dia a partir del dia 142. Estas condiciones se mantuvieron por 30
dias (dias 142-173), fue en este periodo cuando la producciéon de sulfuro aumenté
manteniéndose entre 1.22 y 1.53 gDQO/ L-dia, con la consecuente disminucién de la producciéon
de metano. En el periodo C ya se habia alcanzado la relacion DQO/SO4% de 0.66 y la carga
orgénica estaba constituida en un 80% por acido lactico.

Como se puede observar en la Figura 3.4B el periodo de tiempo en el que las BSR y las BM
utilizaran alrededor de 50% de la DQO removida fue de 30 dias aproximadamente, este
intervalo fue mas corto que el observado en el reactor UASB en donde las BSR y las BM
utilizaron aproximadamente 50% de la DQO removida por 60 dias. Para que las BSR pasaran
de remover 5% a 86% de la DQO fueron necesarios solamente 233 dias, a diferencia de los 380
dias que se requirieron en el reactor UASB para alcanzar niveles de remociéon semejantes.

El flujo de electrones se repartié mas o menos equitativamente entre las BM y las BSR entre
los dias 142 y 173 (Figura 3.4B). La produccién de sulfuro en el periodo E no fue constante pero
se mantuvo entre 3.1 y 4.1 gDQO/L-dia, y una mayor parte del flujo de electrones fue orientada
hacia sulfuro. En los periodos D y E, solo entre 14 y 30% de la DQO consumida fue convertida
a metano, mientras que la DQO restante fue usada para la reduccion de sulfato, lo que di6 como

resultado concentraciones de sulfuro finales entre 1100 y 1360 mg/L.

3.4.3 Actividades especificas de la biomasa de los reactores UASB y LFI

Las actividades metanogénicas especificas del lodo del reactor UASB y de la biopelicula
adherida al soporte del reactor LFI se evaluaron inicialmente con &cido acético, acido
propidnico y acido lactico como substratos (Tabla 3.8). Las BM metabolizan muy pocos
substratos y es bien conocido que en los reactores anaerobios, cerca de 70% del metano
producido proviene del acetato. La determinacion de la actividad especifica acetoclastica
permite tener una idea de la capacidad que tiene dicho lodo para producir metano a partir

de acetato.
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En general se piensa que un lodo con una alta capacidad de produccién de metano debe
tener una actividad metanogénica especifica cercana a 1 g DQO-CH4/g SSV-dia. La
actividad metanogénica observada en digestores industriales y a nivel laboratorio se ha
reportado entre 0.1y 1.1 g DQO-CH,/ g SSV-dia (Dolfing y Bloemen, 1985; Guiot, 1991; Soto
et al., 1993; Tan et al., 1999).

Cuando se cuantifica la actividad especifica anaerobia a partir de substratos mas
complejos se evaltia también la participacién de las bacterias acetogénicas, acidogénicas y
hasta fermentativas, dependiendo de la complejidad del substrato.

Como se aprecia en la Tabla 3.8, la actividad metanogénica con acetato fue la més alta
de los tres substratos probados, mientras que para el propionato la actividad metanogénica
fue casi nula. La actividad obtenida con la biomasa adherida fue un poco mas alta que la

obtenida con el lodo granular.

Tabla 3.8 Actividad metanogénica especifica con diferentes fuentes de carbono para el lodo
granular y la biomasa adherida al soporte, la relacion DQO/SO4? en el reactor al

momento de determinar la actividad era de 0.6.

Actividad metanogénica especifica
(gDQO-CH./gSSV-dia)

Inéculo Acetato Propionato Lactato
(Reactor)
Lodo 0.63 0.07 0.33
(UASB)
Biomasa adherida 0.72 0.05 0.4
(LFD

La actividad metanogénica con acetato fue la que presentd mejor recuperaciéon de
metano, de acuerdo a la estequiometria de la reaccién. En cambio para el caso del lactato la
recuperacion de metano fue solo de 70% con el lodo granular y de 60% con la biomasa
adherida al soporte (Figura 3.5). La actividad metanogénica practicamente nula sobre
propionato apunta a la ausencia de BM hidrogenotréficas o a la ausencia de bacterias
acetogénicas productoras obligadas de hidrégeno, pues se ha comprobado que las bacterias

que oxidan propionato solo son capaces de hacerlo si en el medio también estan presentes
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BM que puedan usar hidrégeno y formiato (Dong, et al., 1994). La otra posibilidad es que

las bacterias sintréficas de las BM hidrogenotréficas no estuvieran presentes.
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Figura3.5 Perfiles de produccion de metano para el lodo granular (A) y para la biomasa

adherida (B) con diferentes substratos: acetato (), lactato (2) y propionato (0).

Las lineas verticales representan la produccion de metano estequiométrica.

La actividad sulfatorreductora del lodo se cuantificé con acido propiénico y BESA
como inhibidor de las bacterias metanogénicas. El lodo del reactor present6 actividades

sulfatorreductoras mas bajas que las observadas para la biomasa adherida (Tabla 3.9).

Tabla 3.9 Actividades sulfatorreductoras para el lodo granular y la biomasa adherida con
acido propionico como substrato cuantificadas a diferentes concentraciones de

sulfuro total en el efluente del reactor y relacion DQO/SO4? cerca de 0.66.

Actividad sulfalorfeduclora  geactor  DQO/SOF  ar?

Lodo granular 0.51 UASB 0.62 556.8
0.78 UASB 0.66 702.2

Biomasa adherida 1.18 LFI 0.67 926.4
0.8 LFI 0.67 1182.2

0.92 LFI 0.67 1186.7
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Los valores de actividad sulfatorreductora que se reportan para sistemas reductores de
sulfato varian entre 0.45 y 2.1 gDQO/gSSV-dia (Visser et al., 1993a,c; Omil et al., 1996).
Resulta interesante que la actividad sulfatorreductora del lodo granular sea menor que la
de la biomasa adherida. Se esperaria tener actividades similares como en el caso de la
actividad metanogénica. Estas observaciones sugieren que las BSR pudieron adherirse
efectivamente al soporte de plastico mas que en el lodo granular. Isa ef al. (1986a, b) sehalan
que una posible explicaciéon para que las BM predominaran sobre las BSR en un biofiltro
anaerobio es una menor capacidad de inmovilizaciéon de las dltimas. En contraste
Alpheenar et al. (1993) no observaron diferencias significativas en la capacidad de
inmovilizacién de ambos grupos metabdlicos en reactores a escala laboratorio tratando una
mezcla de acetato, propionato, butirato y sacarosa. Por otro lado, también se ha demostrado
la capacidad de las BSR para formar una biopelicula estable hasta de 0.2 mm de espesor en

un material acarreador conocido como piedra pémez.

3.4.4 Comparacion del desempeiio de los reactores UASB y LFI

Haciendo un anélisis mas detallado de los resultados, se pueden comparar por ejemplo las
velocidades de conversion de sulfuro y de metano en funciéon del porcentaje de acido lactico
en el influente de ambos reactores para dicha comparaciéon se tomaron en cuenta los
resultados de la etapa III del reactor UASB en donde la velocidad de carga se vari6 y se
aliment6 con lactato de manera similar que en el reactor LFI (Figura 3.6). Se observa que
para el caso del reactor LFI la velocidad de conversién de DQO a sulfuro aumenté conforme
aumento la velocidad de carga en el reactor, en contraste la velocidad de produccién de
metano permanecié méas o menos constante a pesar del aumento en la velocidad de carga.
El mejor desempefio del reactor con acido lactico se sostiene en la hipétesis de que este
compuesto es uno de los preferidos por las BSR. Al comenzar a agregar acido lactico el
acetato se eliminé de la alimentacién y se observ6 una disminucién en la velocidad de
conversion de DQO a metano en el reactor UASB mientras que la velocidad de conversion
a metano en el reactor LFI fue mas o menos constante; la produccién de metano todavia

presente se debi6 a la utilizacién del acetato derivado del metabolismo del propionato,
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butirato y 4cido lactico por las bacterias sulfatorreductoras y acetogénicas presentes en el
CONsorcio.

En general se observa un aumento en las velocidades de conversién a sulfuro con el
aumento de la fraccion de lactato y la correspondiente disminucién de las velocidades de
conversion a metano. Para el reactor UASB la velocidad de conversién de DQO a sulfuro
alcanzo hasta 3.2 gDQO/L-dia cuando la fraccién de lactato en la alimentacién fue mayor
que 0.8 (Figura 3.6A). Por otro lado el reactor LFI mostro tasas de conversion a sulfuro de
3.7 gDQO/L-dia cuando la fraccion de lactato fue de 0.85. Tomando en cuenta lo anterior
puede decirse que el desempeno del reactor LFI como reactor sulfatorreductor es

comparable con el desempefio del reactor UASB.
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Figura 3.6 Velocidad de conversion de DQO a metano (M) y a sulfuro (O) en funcion de la

fraccion de acido lactico en el influente en los reactores UASB (A) y LFI (B).

Los porcentajes de remocion de DQO y de sulfato en funcién de sus respectivas
velocidades de carga para ambos reactores se comparan en la Figura 3.7. En el caso del
reactor LFI la desviacion estdndar (+ 15.7) a la carga organica de 2.5 gDQO/L-dia es tan
grande porque se incluyeron las bajas eficiencias de remocién de los primeros dias de
arranque. Conforme se fue aumentado la fraccién de acido lactico en la alimentacion el
reactor aumento sus eficiencias de remocion y fue mas estable (barras de error pequenias).

Las velocidades de carga que se muestran para el reactor UASB corresponden a la etapa III;
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la eficiencia de remocién de DQO también aument6 con la carga pero no fue tan estable
como en el caso del reactor LFI. En ambos reactores el aumento en la velocidad de carga
organica tuvo un efecto positivo sobre la remocién de DQO. Similarmente cuando se
aumento la velocidad de carga de sulfato se observé un aumento en la remocién de sulfato
por parte de ambos reactores. Sin embargo, en el reactor UASB duplicar la carga de sulfato
de 3 a 6 tuvo un efecto negativo provocando la disminucién de la remocién de sulfato en
30% aproximadamente y el reactor pudo recuperar la eficiencia de remocion de sulfato con
aumentos graduales en la carga de sulfato. En términos generales, el reactor LFI no fue
afectado negativamente ante los aumentos en las velocidades de carga y demostré ser mas
eficiente al remover DQO vy sulfato que el reactor UASB. Este comportamiento puede
deberse a que la velocidad superficial aplicada al reactor LFI disminuy6 la limitacion de
transferencia de masa en la superficie de la biopelicula (Guiot et al., 1992). Dando como
resultado una mejor penetracién del substrato en la biopelicula propiciando la proliferacién

de los microorganismos en la parte de la biopelicula mas cercana al soporte y tal vez
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permitiendo que se formara una biopelicula con mas densidad de BSR.

Figura 3.7 Laremocion de DQO y de sulfato con respecto a las velocidades de carga de
DQO (A) y sulfato (B) en el reactor UASB (A) y LFI (o).

Una diferencia importante entre los reactores fue el efecto que tuvo la concentraciéon de

sulfuro total (ST) producido sobre la velocidad de conversion de DQO (Figura 3.8). Parece
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ser que la velocidad de conversion de DQO en el reactor LFI fue mas afectada por las
concentraciones de ST. Esto podria estar directamente relacionado con la menor limitaciéon
de transferencia de masa, mencionada anteriormente, promoviendo que la superficie de la
biopelicula estuviera mas expuesta a la presencia de sulfuro en el medio. En el caso del lodo
granular la transferencia de masa esta mas limitada por lo que en cierto modo las bacterias
en el lodo se encuentran mas protegidas del posible efecto téxico del sulfuro. Bajo las
condiciones proporcionadas a cada reactor no se presentaron efectos negativos de la
concentracion de sulfuro sobre la remocién de DQO, se demuestra que es posible llevar a
cabo un proceso anaerobio en la presencia de altas concentraciones de sulfuro sin afectar

su capacidad de eliminacién de DQO.

Velocidad de conversién de DQO
(g DQO/L-dia)

0 T T T T T
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Concentracion de sulfuro (mgST/L)

Figura 3.8 Influencia de la concentracion del sulfuro total (ST) producido sobre la velocidad

de conversion de DQO en el reactor UASB (A) y LFI (@).

Al relacionar la concentracién de sulfuro en el reactor con las velocidades de consumo
de DQO vy sulfato (como DQO) y conversion a metano, se observa que la velocidad de
consumo de DQO permanece constante, la velocidad de consumo de sulfato aumenta y la
velocidad de producciéon de metano disminuye conforme aumenta la concentraciéon de
sulfuro, al alcanzar la concentraciéon de 0.5 g S* /L las velocidades de consumo de sulfato y

produccion de metano fueron de 1.0 y 1.1 gDQO/L-dia (Figura 3.9A).
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Si los resultados obtenidos en la etapa III del reactor UASB, en donde le carga fue variable,
se expresan en los términos anteriores se observa que la velocidad de produccién de metano
disminuye de forma lineal conforme aumenta la concentracion de sulfuro en el efluente,
mientras que las velocidades de consumo de DQO y de sulfato aumentan, este efecto se debe al

aumento en las cargas tanto de sulfato como de DQO en la alimentacion (Tabla 3.3).
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Figura 3.9 Relacion entre la velocidad de consumo de DQO (#), consumo de sulfato (o) y
produccidn de metano(m) con respecto a la concentracion de sulfuro total en el

reactor en la Etapa | (A) y Etapa Il (B) de operacion del reactor UASB.

Cuando la concentracién de sulfuro es aproximadamente 0.6 g/L las velocidades de
consumo de sulfato y produccién de metano son de 2.0 y 2.3 gDQO/ L-dia respectivamente;
estas velocidades corresponden a la relacion DQO/SOs* de 0.66 (periodo O). A
concentraciones de sulfuro mayores que 0.6 g/L se nota que la velocidad de consumo de

sulfato es mayor que la de produccién de metano (Figura 3.9B)
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En el caso del reactor LFI las velocidades de consumo de DQO y sulfato asi como la de
produccién de metano en funciéon de la concentracion de sulfuro mostraron que la
velocidad de produccién de metano disminuy6 al aumentar la concentracién de sulfuro en
el reactor; mientras que las velocidades de consumo de DQO y sulfato aumentaron
conforme la concentracion de sulfuro. La velocidad de carga fue constante solo a las dos
concentraciones més bajas de sulfuro, mientras que a concentraciones mayores de 0.6 mg/L
la velocidad de carga impuesta se aument6 gradualmente, esto se reflejé en el aumento en

las velocidades de consumo de DQO y sulfato en el reactor (Figura 3.10).
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Figura 3.10 Relacion entre la velocidad de consumo de DQO (#), consumo de sulfato (o) y
produccion de metano(m) con respecto a la concentracion de sulfuro total en el

reactor LFI.
Otro factor importante en el tratamiento de aguas residuales ricas en sulfato es la relaciéon

DQO/S0O42, en la Figura 3.11 se comparan las eficiencias de produccién de metano y consumo

de sulfato calculadas a partir de las velocidades de produccién y la velocidad de carga.
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Figura 3.11 Influencia de la relacion DQO/SO4?> en la eficiencia de produccion de metano
(A, 0)y consumo de sulfato (m,0) en el reactor LFI (simbolos llenos), en la etapa
I11 del el reactor UASB (simbolos vacios) a velocidad de carga variable (A).y las
eficiencias de produccion de metano (0) y produccion de sulfuro (0) en la etapa I
del reactor UASB a velocidad de carga constante (B).

Se observa que para ambos reactores la eficiencia de consumo de sulfato aumento al ir
disminuyendo la relacién DQO/SO4* en la alimentaciéon, mientras que en la eficiencia de
produccién de metano se noté un decremento. El mismo fenémeno ocurrié cuando la
velocidad de carga fue constante (2.5 gDQO/L-dia) en la etapa I del reactor UASB (Figura
3.11B). Cuando la relacion DQO/SO4* fue mayor a 1.0 la eficiencia de produccion de
metano estuvo entre 0.4 y 0.7 en el reactor UASB y entre 0.5 y 0.6 en el reactor LFI. A
relaciones menores a 1.0 la eficiencia de consumo de sulfato en ambos reactores estuvo

entre 0.6 y 0.7.

3.5 Discusion

Los resultados obtenidos en la Etapa I del reactor UASB muestran claramente que las BSR
llegan a predominar sobre las BM cuando la relacion DQO/SO4* es de 0.6 (cercana a la
estequiométrica) y cuando la concentracién de sulfuro es mayor a 500 mg/L; por lo que es
posible obtener lodo sulfatorreductor partiendo de un lodo metanogénico. La velocidad de

conversion de DQO a sulfuro casi se duplicé de 0.641 a 1.0 gDQO/L-dia cuando la carga
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de sulfato se aument6 de 2.0 a 5.0 g SO4*/L-dia. Sin embargo los porcentajes de remocién
de sulfato permanecieron por debajo del 50% atin teniendo la relacién estequiométrica
DQO/SO4* de 0.66, buena parte de la DQO fue removida via metanogénesis. Lo anterior
apunta a que las BSR no fueron capaces de competir con las bacterias acetogénicas a pesar
de no estar limitadas por sulfato. Resultados previos han demostrado que en los casos en
los que no hay limitaciéon de sulfato, el propionato y butirato son degradados mas rapido
por las BSR que por el consorcio sintréfico de bacterias acetogénicas y metanogénicas
(Colleran et al., 1995). Los estudios llevados a cabo en un reactor UASB alimentado con
acetato, propionato y butirato (1:1:1 en base DQO) y una relacion DQO/SOs* de 0.5,
revelaron que la eficiencia de remocion de sulfato alcanz6 18% y la DQO removida por las
bacterias sulfatorreductoras fue de 21% (Visser et al., 1993a). Para un reactor EGSB
operando con la misma proporcion de AGV se obtuvo una remocién de sulfato de 68% y la
participacion de las BSR en la remociéon de DQO fue de 97% (Omil, et al., 1996). La diferencia
entre estos resultados tienen que ver en gran medida con el inéculo utilizado pues Visser
utilizé lodo metanogénico mientras que Omil us6 lodo sulfatorreductor. En el presente
estudio el reactor UASB fue inoculado con lodo metanogénico, esto confirma que el in6culo
y el tiempo de corrida del experimento influyen sobre el resultado de la competencia entre
las BSR y BM. No basta operar el reactor a la relaciéon estequiométrica DQO/SO42 de 0.66
para tener un proceso 100% reductor de sulfato y otros factores como el tiempo del
experimento, el origen del in6culo y la estrategia aplicada para alimentar el reactor también
son importantes.

Los cambios en las condiciones de operacion en la Etapa II del reactor UASB no fueron
los més adecuados para promover el proceso de reduccién de sulfato sino todo lo contrario.
Al final de la etapa la reduccién de sulfato era minima. La carga elevada de sulfato tuvo un
profundo efecto en la produccién de metano y sulfuro. Duplicar las cargas de DQO y
sulfato condujo a la recuperacion de las BM a pesar de las altas concentraciones de sulfato
(10 g/L) y sulfuro (700 mg/L). Parece ser que los cambios en las velocidades de carga
volumétrica no fueron una buena aproximaciéon para dirigir la competencia entre las BSR y
las BM. Ademaés dichos cambios derivaron en el colapso del reactor y alimentar el reactor

solo con acetato no mejoro la situacién para las BSR. El colapso del reactor entre los dias
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532 y 540, cuando la DQO removida fue menor a 10% se debié mas que a la toxicidad del
sulfuro que lleg6 hasta 1400 mg/L, al aumento brusco en la velocidad de carga organica
durante el cual las BM fueron las mas afectadas, por el contrario las BSR utilizaron mas
DQO.

Posteriormente la baja produccién de sulfuro se debi6 a la alimentacion del reactor solo
con acetato en aras de recuperar la actividad del lodo, la estrategia sin embargo no fue
adecuada pues en este caso resulté que las BM fueron capaces de predominar sobre las BSR
aun teniendo una relaciéon baja de DQO/SO4*. Se ha visto que durante el tratamiento
anaerobio de mezclas de AGV con exceso de sulfato la competencia por los donadores de
electrones se enfoca principalmente en el acetato. De hecho una de las desventajas de llevar
a cabo la reduccion de sulfato para el tratamiento anaerobio es la ineficiente remocion de
acetato (Hulshoff Pol et al., 1996).

Los resultados obtenidos entre los periodos H y J de la Etapa II del reactor UASB
mostraron como las BM fueron capaces de predominar sobre las BSR, atn a la relacién
DQO/SO4* de 0.5. Resulta interesante que a pesar de trabajar con bajas relaciones de
DQO/SO4* la metanogénesis no haya podido suprimirse ya que una buena parte de la
DQO transformada fue por la accion de las BM. La presencia de acetato en el medio
permiti6 la recuperacion de las BM pero las BSR no fueron capaces de utilizar el acetato y
la actividad de éstas se perdi6.

El desempefio del reactor UASB como reactor sulfatorreductor resulté satisfactorio en
la Etapa III después de reducir la relacion DQO/SO4?* a 0.6, sin embargo la metanogénesis
sigui6 presente. Como fue postulado por Omil et al. (1997a), un incremento rapido en la
competitividad de las BSR podria ser retrasado si la biomasa metanogénica se adapté
previamente a altos niveles de sulfuro o si la relacion DQO/SO4? se reduce paulatinamente,
como se hizo en este experimento por lo que la mejor estrategia para tener un reactor
sulfatorreductor a partir de un lodo metanogénico seria no alimentar el reactor con acetato
y trabajar con relaciones de DQO/SO4? cercanas a 0.66 desde el arranque del reactor.

Los resultados obtenidos en la operacién del reactor LFI mostraron que es un reactor
adecuado para la reducciéon de sulfato, ya que el tiempo en el que se tiene un proceso

sulfatorreductor equivalente al obtenido en el reactor UASB se reduce considerablemente.
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El mejor desempefio del reactor LFI se basa en la teoria de la presion selectiva, la cual
propone que una comunidad bacteriana se puede seleccionar a través de una funcién
primordial como resultado de imponer alguna condiciéon ambiental; temperatura, TRH,
velocidad ascendente (o descendente), carga organica, pH, configuracion del reactor o tipo
de in6culo entre otros (Liu y Tay, 2002). En este caso una velocidad descendente alta pudo
haber causado el lavado de las bacterias dispersas y solo aquellas bacterias capaces de
adherirse al plastico permanecieron en el reactor, a diferencia de que una velocidad
descendente baja podria haber permitido el crecimiento de la biomasa en suspensién, y no
favorecer el proceso de formacion de biopelicula. Ademas los niveles de remocién de
sulfato fueron mayores en el reactor LFI que en el UASB. Posiblemente con la presion
selectiva se redujo también el nimero de bacterias acetogénicas que podrian competir con
las BSR por el propionato y el butirato. En el reactor LFI también se observé que las BSR
predominaron después de reducir la relacion DQO/SO4% a 0.75 que aunque no es la
estequiométrica fue suficiente para que las BSR redujeran mas de 70% de sulfato y utilizaran
mas de 50% de la DQO removida. El tiempo que las BSR tardaron en consumir mas de 50% de
la DQO fue de 30 dias atin cuando la relacion DQO/SO4* no era de 0.66 y el lactato
representaba 40% de la alimentacion de DQO. En el reactor UASB este mismo proceso tardé
60 dias atn cuando la alimentacién consistia de 80% de lactato.

El mejor desempefio del reactor LFI pudo deberse también al tipo de biopelicula
formada gracias a la fuerza de corte hidrodindmica aplicada mediante la alta velocidad de
recirculacion del efluente. Recientemente Liu y Tay (2002) revisaron el papel de la fuerza
de corte hidrodinamica en la formacion de biopelicula. La fuerza de corte se considera como
uno de los factores decisivos en la formacién de biopeliculas bajo condiciones
hidrodindmicas. La estructura estable de las biopeliculas depende de la fuerza de corte pues
promueve el equilibrio en el grosor y densidad de la biopelicula. Una fuerza de corte alta
da como resultado una biopelicula delgada y densa lo que disminuye el fenémeno de
desprendimiento de la biopelicula que esta asociado con la inestabilidad de la calidad del
efluente. Al parecer la biopelicula formada en el reactor LFI fue compacta y estable mientras
que el disefio del reactor y las condiciones de operacion favorecieron un mejor desempefio

de las BSR como lo demuestran las actividades sulfatorreductoras mas altas que las del lodo
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granular. En la biopelicula también estaban presentes las BM pues las actividades
metanogénicas fueron similares en ambos reactores.

Por otro lado, el uso de lactato en la alimentaciéon de ambos reactores pudo contribuir
de manera sustancial a que las BM no redujeran considerablemente su participacién en el
consumo de DQO ya que como se ha visto la oxidacién incompleta de lactato, propionato
y butirato produce acetato como intermediario. En este estudio muy probablemente, las
BM presentes consumieron el acetato generado por la degradacion de los sustratos mas
complejos y por esta razén la metanogénesis no pudo ser suprimida por completo atn
teniendo una relacion DQO/SO42% de 0.66. Las BSR acetotrdficas fueron incapaces de
degradar el acetato producido por la oxidaciéon del lactato, propionato y butirato. Una
situacion similar se observdé en un reactor EGSB operado con una mezcla de
acetato:propionato:butirato (1:1:1) a pH 8.0 en donde las BM contribuyeron con la remocién
de DQO hasta en 40% (Omil et al., 1997b). Otros autores ha reportado que las BSR
acetotroéficas no tenian una gran afinidad por el acetato (Maillacheruvu et al., 1993). Ademas
otros estudios coinciden en que la conversiéon de acetato es el factor limitante de la
capacidad de remocién de AGV en los sistemas sulfatorreductores (Omil et al., 1997a,b;
Hulshof Pol, et al., 1998; Kaksonen et al., 2003). Aunque los factores termodindmicos y
cinéticos predicen el predominio de las BSR por acetato.

Por otro lado la oxidacién incompleta de propionato y butirato por las BSR también
generan acetato como producto. McCartney y Oleszkiewicz (1993) encontraron que la ruta
de degradaciéon de lactato era dependiente de la relacion DQO/SO4?* utilizada en la
alimentacién. Una relacion de 3.7 propicié la formacién de propionato y acetato como
productos, pero no resulté en una reduccién de sulfato significativa. Una relaciéon < 1.6 dio
como resultado una ruta que tenia acetato como producto y que procedié conjuntamente
con la reduccion de sulfato. Estos mismos autores también reportaron que la reduccion de
sulfato asociada con la degradacion de lactato fue mucho menos sensible al sulfuro que las
bacterias metanogénicas acetotréficas. Lo anterior puede explicar por que las altas
concentraciones de sulfuro alcanzadas en los reactores en las tltimas etapas de operacion,
que fueron mayores a 1000 mg/L, no hayan afectado de forma considerable el proceso de

sulfatorreduccion y si se haya observado una disminucion en las velocidades de produccién
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de metano (Figuras 3.9 y 3.10). Una vez que el proceso sulfatorreductor predominé sobre
la metanogénesis los niveles de sulfuro que se alcanzaron en los reactores UASB y LFI
estuvieron entre 630 y 1300 mg/L, estas concentraciones son en general mayores a las que
se reportan como causantes del 50% de inhibicion (Clsp) de la actividad y aparentemente
tuvieron efecto sobre el proceso metanogénico, pero no sobre la sulfatorreduccion.

Con respecto a la inhibicién de sulfuro se ha observado que ésta no solo depende de la

concentracion de las especies de sulfuro en el medio sino también de las caracteristicas del
lodo, la maxima concentracién de sulfuro reportada por Omil ef al. (1997a) en un reactor
EGSB operando a eficiencias de remocion de DQO de 75% alimentado con acetato,
propionato y butirato a un pH de 0.8 fue de 756 mg/L, mientras que los valores de ICsg
reportados son de 590 mg/L para las BM y 1125 mg/L para las bacterias sulfatorreductoras
para un lodo granular alimentado con acetato (Visser et al., 1996).
De acuerdo a los resultados, las concentraciones de sulfuro alcanzadas en los reactores
UASB (Etapa III) y LFI no tuvieron un efecto inhibitorio sobre la poblacién metanogénica
de ambos reactores. Esto sugiere la adaptacion satisfactoria de las bacterias metanogénicas
a altas concentraciones de sulfuro que probablemente fue propiciada por la disminucién
gradual de la relacion DQO/SO4? en la alimentacion.

Como se ha visto, el resultado de las interacciones de competencia entre las BSR y otras
bacterias anaerobias como las sintréficas y metanogénicas en el reactor son las que
determinaran en gran medida la cantidad de sulfuro en el digestor, y hasta donde podria
fallar el proceso. Un factor que debe tomarse en cuenta es el origen y la composicion
microbiana del inoculo y si este a sido aclimatado al sulfato o no.

En este estudio se observé como las altas concentraciones de sulfuro en los reactores no
afectaron negativamente el desempefio de los mismos (Figuras 3.9 y 3.10), en donde la
concentracién de sulfuro fue mayor a 1g/L. Tanto las velocidades de consumo de DQO y
sulfato no fueron afectadas por la alta concentraciéon de sulfuro que finalmente también esté
relacionada con la relacion DQO/SO4%, a relaciones mayores a la estequiométrica la
velocidad de consumo de sulfato fue menor que la de produccién de metano, pero cuando
la relacion fue la estequiométrica la velocidad de consumo de sulfato aumenté. De esta

forma se puede notar que es la combinacién de una serie de factores los que determinan
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que el tratamiento de aguas residuales ricas en sulfato sea exitoso. Puede argumentarse que
existi6 una inhibicién por parte del sulfuro producido sobre las bacterias metanogénicas y
por eso se observé la disminucién en las velocidades de producciéon conforme aumento la
concentracion de sulfuro, sin embargo puede ser solamente que las BSR aumentaron su
capacidad de consumo de sulfato y una mayor parte de la DQO fue removida por éstas.
La distincion entre el crecimiento y la actividad adquiere importancia cuando las
condiciones ambientales se vuelven extremas y el consumo de energia cambia de
crecimiento a mantenimiento. Se ha especulado que bajo condiciones con altas
concentraciones de sulfuro la produccién de sulfuro asociada al crecimiento disminuira,
mientras que la produccion de sulfuro total permaneceréa relativamente constante debido a
que el decremento del crecimiento es contrarrestado por el incremento en la produccion de
sulfuro no asociada al crecimiento causada por el incremento de la energia de
mantenimiento (Okabe et al., 1995). Es posible que la alta produccién de sulfuro encontrada
en los reactores se deba a que las bacterias sulfatorreductoras siguieron creciendo, y no
fueron afectadas drasticamente por el sulfuro. El reactor LFI pudo aplicarse con éxito en el
proceso de reduccion de sulfato. Este resultado como se ha visto no se debe a un solo factor
como la relacion estequiométrica DQO/SO4? si no también a la combinacion de una serie
de factores que al final definen como sera el desempefio del reactor que trata aguas
residuales con alto contenido de sulfato. Sin embargo, tanto en el reactor LFI como en el
UASB no se pudo alcanzar un proceso 100% de reduccién de sulfato. Los resultados
anteriores indican que la oxidacién del 4cido lactico y la subsiguiente reduccién de sulfato
y metanogénesis pueden jugar un papel significativo en la degradacién de DQO por el lodo.
El incremento rapido en la producciéon de sulfuro a expensas de la metanogénesis que
ocurri6 después de alimentar el reactor con dcido lactico y la recuperacion de la produccién
de metano después de elevar la carga de lactato, indica que las BSR tienen una mayor

afinidad por los substratos un poco mas complejos que las BM.
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4. Tratamiento aerobio de efluentes que contienen

sulfuro

4.1 Resumen

Se estudi6 la formacion de azufre elemental en cultivos autotréficos aerobios utilizando un
reactor de recirculacién para aumentar la recuperacion de azufre. La relacién molar de
oxigeno y sulfuro se mantuvo alrededor de 0.5 para lograr limitar el oxigeno sobre el
cultivo. El reactor se oper6 primero adicionando sulfuro de sodio a cargas de 0.7, 1.0 y 1.4
g S*/L-dia. La recuperacion de azufre fue de 32, 72 y 74% respectivamente. El sulfato
siempre estuvo presente en el efluente del reactor. Posteriormente la alimentacion se
cambi6 por el efluente de un reactor anaerobio que contenia sulfuro. Bajo este régimen las
cargas evaluadas fueron aproximadamente de 0.85y 0.95 g/L-dia, a las cuales se logro tener
16 y 44% de recuperacion de S. La regulacion de la relacion molar O,/ HS- en esta etapa no
fue la adecuada debido a la variaciéon de la concentracién de sulfuro en el influente,
reflejondose en la baja conversiéon de sulfuro en azufre elemental. La velocidad especifica
maxima de oxidacion de sulfuro para el consorcio utilizado se calculé en 15.2 mg HS /g

proteina-min.

4.2 Introduccion
La remocién de compuestos azufrados de corrientes de desecho puede lograrse
biolégicamente a través de la aplicacién de procesos que involucran a las bacterias del ciclo
natural del azufre. La oxidaciéon biolégica ofrece el potencial de una tecnologia que se
regenera, es selectiva para los sulfuros, no es peligrosa, es efectiva a bajas temperaturas y
econdmica en comparacién con los procesos fisicoquimicos que muchas veces requieren de
alta temperatura y presion (McComas et al., 2001). Ademas permite la recuperaciéon de
azufre s6lido disminuyendo el contenido total de azufre en la corriente de desecho.

Las bacterias incoloras del azufre del género Thiobacillus pueden oxidar el sulfuro a S°

o sulfato en presencia de oxigeno o nitrato. Los electrones del sulfuro se usan para convertir
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el oxigeno o nitrato en H>O y N> respectivamente, mientras que el CO; es la fuente principal
de carbono (Smet et al., 1998). Se prefiere el uso de especies de este género por que casi
siempre depositan el S° fuera de la célula. Este tipo de bacterias ha sido estudiado
ampliamente en cultivos continuos para la produccion de sulfato; en contraste, casi no se
han realizado estudios sisteméaticos sobre la formacion de S° por tiobacilos (Stefess et al.,
1996)

Las investigaciones con sulfuro como substrato en cultivos aerobios presentan ciertos
problemas practicos. El sulfuro se oxida espontaneamente con oxigeno, especialmente en
presencia de iones metalicos (Chen y Morris, 1972). Siendo un acido débil, el sulfuro se
vuelve volatil a pH acido. A pH alcalino puede precipitar con sulfuros metalicos. También
puede reaccionar quimicamente con azufre elemental para formar polisulfuros. Finalmente
el sulfuro puede inhibir a los tiobacilos en concentraciones entre 0.15-1.0 mM (Sublette,
1987), tambien se ha reportado que la tasa de crecimiento se redujo a la mitad a
concentraciones entre 1.87-3.75 (Buisman et al., 1990).

Las aplicaciones practicas para la eliminaciéon de sulfuro dependen de la oxidaciéon
incompleta de sulfuro hasta azufre elemental llevada a cabo por los tiobacilos de acuerdo

con las siguientes reacciones (Kelly, 1999):

2HS+ 0O, — 250+ 2 OH- AG® =-145.2 kJ /mol HS- 4.1)

La oxidacién completa del sulfuro llevara a la formacién de sulfato:

2 HS+40; — 25042 + 2 H* AG® =-732.6 kJ /mol HS- 4.2)

Ademas de la conversion biolégica de sulfuro a sulfato y azufre, también puede ocurrir la

conversion quimica de sulfuro a tiosulfato (Annachhatre y Suktrakoolvait, 2001):

2HS +2 0, — 25,05 + H;0 AG® = -387.35 kJ/mol HS (4.3)
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La formacién de S se prefiere sobre la oxidacion hasta sulfato, porque el azufre siendo
insoluble en el agua puede ser recuperado, purificado y reutilizado haciendo que el proceso
tenga un valor agregado. Ademas se requiere menor energia para su produccién pues la
oxidacion a azufre elemental requiere 4 veces menos oxigeno que se traduce en un menor
costo por aireacion. Sin embargo, los microorganismos prefieren oxidar completamente el
sulfuro a sulfato pues de esta forma generan mds energia atil para su crecimiento.

Para poder obtener S° como producto, es necesario forzar la sulfuro-oxidacién en
direccion de la producciéon de azufre, por ejemplo mediante altas concentraciones de
sulfuro o bajas concentraciones de O.. De acuerdo a la estequiometria se necesita una
relacion O»/HS- de 0.5 para lograr la producciéon de S°. A concentraciones de sulfuro
menores a 20 mg/L la concentracion del oxigeno se debe mantener baja (menos de 1 mg/L)
para limitar la oxidacion de sulfuro a sulfato (Buisman et al. 1990). Por otro lado se encontré
que bajo condiciones limitadas de oxigeno, esto es, concentraciones de oxigeno disuelto
menores a 0.1 mg/L el SY es el mayor producto final, mientras que el sulfato se forma bajo
condiciones de limitacién de sulfuro. En cuanto a la sedimentacién de las particulas de
azufre producidas bioloégicamente se observé que cuando la sedimentacion de las
particulas de azufre elemental se lleva a cabo por gravedad, a veces es necesario el uso de
un floculante para promover la floculacién de las particulas recién excretadas. Sin embargo,
en reactores con un tiempo de retencion de soélidos largo, las particulas de azufre
producidas biolégicamente forman agregados en los que los tiobacilos se inmovilizan
(Janssen et al., 1996)

En estudios realizado en un reactor de lecho expandido se encontré que la relaciéon
molar O>/HS- 6ptima era de 0.7 y que se podia lograr un mejor control de esta relacion
modificando la carga de sulfuro més que la concentracion de oxigeno En este sentido se
report6 que cuando las condiciones de corte son bajas, es decir, cuando el liquido del reactor
es aireado en una unidad separada de aireacion, las particulas que sedimentan facilmente
(didmetro promedio 3 mm, velocidad de sedimentacién >25 m/h para 90% de lodo) se
forman bajo condiciones autotréficas. Asi las cargas maximas de sulfuro pueden ser desde
6 g HS/L dia (en suspension de células libres) hasta 14 g HS-/L-dia (reactor con agregados).

De esta forma se desarroll6 el concepto de los bacilos inmovilizados en un material
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acarreador (S% formado por ellos mismos, el cual puede aplicarse para reactores que operan
bajo condiciones autotroéficas. Sin embargo encontraron que el sistema se deteriora cuando
se opera bajo condiciones heterotréficas, después de la introduccién de &cidos grasos
volatiles (60 mg/L) se desarrollan condiciones anaerobias en las capas profundas de la
biopelicula, lo que promueve la proliferaciéon de bacterias sulfatorreductoras que utilizan
los 4cidos grasos volatiles y el consumo completo del material acarreador (S°) al competir
con los oxidadores de azufre elemental (Janssen ef al., 1997).

Otros autores aislaron una bacteria dominante autotréfica presente en reactores
biolégicos productores de S designada Thiobacillus sp. W5 pues se traté de una nueva
especie de Thiobacillus. En estudios realizados con este microorganismo sobre la producciéon
de azufre elemental en reactores de tratamiento de aguas residuales, se encontré que a una
carga de sulfuro dada T. sp. W5 producia casi exclusivamente S° mientras que Thiobacillus
neapolitanus solo convertia 50% del sulfuro a azufre elemental y el otro 50% era convertido
a sulfato. Sin embargo sus maximas velocidades especificas de utilizacién de oxigeno eran
muy similares y no se observo otra diferencia bioquimica significativa entre los dos
organismos. Puede decirse que los ambientes de los biorreactores son selectivos para
especies como el Thiobacillus sp. W5 (Visser et al. 1997 a, b).

Por otro lado los estudios realizados en un reactor de recirculacién mostraron que las
relaciones de carga de oxigeno y carga de sulfuro a las cuales se produjo azufre elemental
fueron entre 0.5 y 1.5. La maxima formacién de azufre elemental ocurrié a una relacién de
0.5 donde el 85% del azufre adicionado al reactor como sulfuro se transformé a azufre
elemental, mientras que el sulfuro fue completamente oxidado a sulfato a una relaciéon de
2 (Alcéantara, 2004).

En este capitulo se describen los experimentos realizados para llevar a cabo la
oxidacién de sulfuro en un sistema con recirculaciéon utilizando primero una alimentacion
con sulfuro y posteriormente el efluente de un reactor anaerobio reductor de azufre, bajo

condiciones quimiolitoautotroficas.
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4.3 Materiales y métodos

4.3.1 Condiciones experimentales
Los experimentos que se llevaron acabo en el reactor aerobio descrito en el Capitulo 2
fueron basicamente de tres tipos:
A) Como reactor alimentado, para determinar la toxicidad del sulfuro de sodio y las tasas
de oxidacion a azufre elemental y eventualmente a sulfato.
B) Como reactor continuo alimentado con sulfuro sintético, con el objeto de encontrar las
relaciones sulfuro/oxigeno adecuadas para la produccion de azufre elemental.
C) Como reactor continuo que utilizaba como influente el efluente del reactor UASB que
contenia sulfuro.

Cabe recordar que el reactor consistia de dos recipientes separados, uno de 1.4 L y otro
mas pequefio en el que se llevaba a cabo la aireacién del medio. A continuacién se detallan
las condiciones experimentales para cada tipo de ensayo y en lo subsiguiente se haré

referencia a cada tipo de experimento como si se tratara de diferentes reactores.

4.3.2 Reactor alimentado

El volumen del reactor fue de 1.4 L y el de la unidad de aireacién de 0.4 L. La temperatura
y pH del reactor se mantuvieron en 30°C y 8.0 respectivamente. Primero el reactor se llen6
con 1.8 L de medio de cultivo y fue inoculado con 50 mL del consorcio de Tiobacilos recién
colectado, tal como se describe en el Capitulo 2. Posteriormente el reactor se aliment6 con
una solucion concentrada de NaxS-9H,O para obtener cargas de sulfuro en el reactor de 0.7
g S*/L dia (21.8 mmol S*/L-dia) y de 1.4 g S>/L dia (44.8 mmol S*/L-dia). La carga de
sulfuro en el reactor se modific6 al aumentar o reducir la concentraciéon de la solucién
concentrada de sulfuro pues los experimentos se llevaron a cabo a la misma tasa de dilucion
que fue de 0.5 d-1. Para ambos experimentos se utilizé el mismo flujo de aire a 300 mL/min,

con lo que el oxigeno disuelto en el reactor estuvo entre 4.1y 4.5 mg O>/L.
4.3.3 Reactor continuo alimentado con sulfuro sintético

Los experimentos en continuo se llevaron a cabo a una tasa de diluciéon de 0.5 d7, el

volumen total del reactor fue de 1.8 L. Como inéculo se utilizaron 100 mL del efluente de
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un reactor de 10 L que oxidaba tiosulfato. El medio mineral y una solucién concentrada de
NasS 9H>O se alimentaron por separado. El flujo de la solucién de nutrientes y el de la
solucion de sulfuro eran idénticos pues se utilizé una sola bomba peristaltica con dos
cabezales y mangueras del mismo tamafio. De esta forma las dos corrientes se mezclaban
dentro del reactor evitando que el sulfuro de sodio reaccionara con el cloruro férrico
contenido en el medio mineral. La recirculacién del liquido del reactor se hizo mediante
una bomba magnética y el flujo varié entre 100 y 250 mL/min. En el recipiente de aireaciéon
la concentracion de oxigeno disuelto estuvo entre 4.8 y 5.4 mg/L. La relacion molar
oxigeno/sulfuro se trat6 de mantener alrededor de 0.5 aumentando la concentracion de la

solucion concentrada de sulfuro de sodio y ajustando el flujo de recirculacién.

4.3.4 Reactor continuo alimentado con el efluente de un reactor UASB

Una vez que se logro tener la estabilidad en el reactor en continuo utilizando como fuente de
azufre una solucién concentrada de sulfuro, se procedi6é a alimentar el reactor aerobio con el
efluente del reactor anaerobio directamente, es decir sin la adicion adicional de medio mineral

para los microorganismos aerobios.

4.3.5 Experimentos en lote

Para evaluar las tasas de oxidacién de sulfuro se llevaron a cabo pruebas de microcosmos,
las cuales se realizaron en un micro-respirémetro equipado con un recipiente de reaccién
de 2 mL de volumen, un electrodo de oxigeno disuelto modelo YSI 5300 y el software
‘Biocrom’ que permitia el seguimiento del consumo de oxigeno de forma inmediata. El
recipiente de reacciéon tenfa una chaqueta de agua para controlar la temperatura
efectivamente, manteniéndose en 30°C. Dentro del recipiente se colocaban 1400 pL de
medio previamente saturado de oxigeno, 100 pL de células (consorcio de Tiobacilos) recién
colectadas y lavadas con solucion salina isotonica; y la cantidad necesaria de una solucién
concentrada de sulfuro para obtener concentraciones finales de 0.33, 0.66, 0.83, 1.16 y 1.66
mM. Las tasas especificas de oxidacién se calcularon a partir de la pendiente obtenida al
graficar la concentraciéon de oxigeno disuelto contra el tiempo y la cantidad de proteina
utilizada en la determinacion. Para el célculo final se tomé en cuenta la tasa de respiracion

enddgena a partir de un experimento sin adicién de sulfuro.
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4.3.6 Determinacion del k/a

El coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno en el reactor (ki) y la velocidad de

consumo de oxigeno (Qo2X) se determinaron utilizando un electrodo de oxigeno disuelto

siguiendo la metodologia propuesta por Gonzélez (2002), que se basa en la determinacién
del Q02X y la estimacion del cambio de la concentracion de oxigeno en el sistema, de

acuerdo con las siguiente ecuacion:
F
o ([©:],-0; ] )+Qo,

2
([Oz ]G - [Oz ]A)

ka= (4.4)

donde:

[O:2]c  concentracion de oxigeno disuelto en equilibrio con la presion parcial del oxigeno
en el gas (mg/L)

[O2]4 concentracién de oxigeno disuelto en el aireador (mg/L)

[O:]s  concentracién de oxigeno disuelto en el reactor (mg/L)

kia coeficiente volumétrico de transferencia de oxigeno (1/h)

Q02X velocidad especifica de consumo de oxigeno (mg/L h)

Fr flujo de recirculacion de liquido en el aireador (L/h)

Va volumen del aireador (L)

De esta forma la estimacion del ki se basa en el supuesto de que la concentracion de
oxigeno entre las fases gaseosa y liquida alcanza rapidamente el estado estacionario, pues
los flujos de recirculacion y del aire alimentado son constantes durante la determinacion.
Ademas también se considera que la actividad oxidativa del consorcio (Qo2X) no cambia
significativamente durante el experimento.

En primer lugar se midi6 la concentracion de oxigeno disuelto en el aireador y en el
reactor. Posteriormente se determiné la velocidad de consumo de oxigeno (Qo2X) se
determiné a partir de una alicuota de 250 mL tomada del aireador, en donde la
concentracion de oxigeno era la maxima en el sistema. Rapidamente se introdujo el
electrodo de oxigeno disuelto y se sigui6 el cambio de oxigeno disuelto con respecto al

tiempo mientras la muestra se agitaba. Con los datos obtenidos se calcul6 la pendiente
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obtenida al graficar la concentracién de oxigeno disuelto con respecto al tiempo, que

corresponde al término QoxX.

4.3.7 Analisis
En el efluente del reactor aerobio se llevaron a cabo determinaciones de proteina, azufre

elemental, sulfato, tiosulfato y sulfito de acuerdo a lo descrito en el capitulo 2.

4.4 Resultados y discusion

4.4.1 Velocidad especifica de consumo de sulfuro en el consorcio
sulfoxidante

Los experimentos en lote de microcosmos se llevaron a cabo para evaluar la méxima
velocidad especifica de oxidacién del sulfuro por parte del consorcio sulfoxidante. Esta
prueba se basa en la medicién del consumo de oxigeno utilizando células libres. Es
importante destacar que las células que se utilizan en el experimento deben de ser recién
cultivadas y pueden provenir ya sea de un cultivo en lote con 12 horas de iniciado como
maximo o de un reactor en continuo. Las células de un cultivo en lote con mas de 24 horas
o refrigeradas, no son adecuadas para este tipo de experimentos. Las velocidades
especificas de oxidacion para concentraciones de sulfuro entre 0.33 y 1.66 mM se presentan
en la Figura 4.1. Los datos se ajustaron a una linea recta y considerando la estequiometria
de la reacciéon de oxidacion del sulfuro se calcul6 la velocidad especifica maxima de
oxidacién de sulfuro en 15.24 mg HS-/ g proteina-min y la constante de saturacion (Ks) fue
de 0.93 mM. En la literatura se encuentran valores que van desde 1.1 a 61.7 mg HS/g
proteina-min. Recientemente se report6é una velocidad especifica de oxidacion de sulfuro
de 22.4 mg HS/g proteina-min y una Ks de 0.28 mM para un consorcio sulfoxidante
obtenido de un reactor en estado estacionario bajo condiciones de produccién de sulfato a
partir de sulfuro (Alcéntara et al., 2004). Por otro lado para un consorcio proveniente de un
biofiltro que trataba efluentes gaseosos ricos en bisulfuro de carbono y H»S pero adaptado
a tiosulfato la tasa de oxidacién especifica maxima y la Ks reportadas fueron de 13.8 mg HS-

/ g proteina -min y 1.3 mM (Alcéantara, 2000).
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Figura4.1 Velocidades especificas de oxidacion de sulfuro presentadas por el consorcio
sulfoxidante.

La méxima capacidad especifica oxidativa reportada para Thiobacillus sp W5 capaz de
degradar S* de forma estequiométrica a S° se report6 en 1.87 pmol O,/ mg proteina-min,
mientras que para Thiobacillus neapolitanus se estim6 en 2.3 pmol O»/g proteina-min, sin
embargo este ultimo solo convertia 50% del sulfuro suministrado a S% aunque T.
Neapolitanus posefa una capacidad oxidativa mayor el azufre elemental comenzaba a
producirse a una carga de 1.9 pmol S /L-h (Visser et al., 1997a)

Las diferencias entre las velocidades especificas tienen que ver con la historia del
in6culo, pues aunque se trata de practicamente el mismo consorcio en ambos reportes de
Alcéntara y en el presente trabajo la mayor afinidad por el sulfuro y mayor velocidad de
oxidacion se presentaron cuando la biomasa utilizaba sulfuro como fuente de azufre
(Alcantara et al., 2004). Mientras que para los consorcios adaptados a tiosulfato como en el
reportado por Alcdntara (2000) y el presente estudio las constantes de saturacién y
velocidades de oxidaciéon fueron muy similares. En este sentido otros estudios demostraron
la influencia que tienen los factores biol6gicos como son el tipo de organismo, las
condiciones de crecimiento e historia del cultivo sobre la formacién de azufre elemental. Al
observar que las caracteristicas de producciéon de azufre en células pre-cultivadas a

diferentes tasa de dilucién eran distintas, las células pre-cultivadas a tasa de dilucién de

73



0.05 y 0.2 h'' comenzaron a producir azufre a cargas de sulfuro de 7.5 y 11 mmol/L-dia
respectivamente (Visser et al., 1997b).

De acuerdo con lo anterior puede decirse que las diferencias en las velocidades de
oxidacion se deben a las condiciones de cultivo bajo las cuales ciertos microorganismos del

consorcio pueden alcanzar su méxima capacidad oxidativa.

4.4.2 Determinacion del ka

El consumo especifico de oxigeno del reactor se determin¢ a partir de una alicuota obtenida
del aireador, esta estimacion se realizé por triplicado. El valor de Qo2X que se encontré en
promedio para los experimentos fue de 131 + 18.9 mg O»/L-h. Una vez teniendo este valor
se puedo estimar el kia de acuerdo a la ecuacion 4.4. El flujo de recirculacién del medio al
cual se determino el ki fue de 110 mL/min, los flujos de aire con los que se hicieron las
determinaciones de ki fueron: 0.6, 0.4, 0.2 L/ min. También se determiné el kia en el reactor
sin la adicién de aire, solo con la recirculacién del liquido pues cuando el liquido de
recirculacion llegaba a la parte de arriba del aireador se generaba turbulencia en la
superficie del liquido permitiendo cierta incorporaciéon de aire atmosférico al liquido
contenido en el aireador. Los valores de kin que se obtuvieron en el reactor aerobio se

muestran en la Tabla 4.1.

Tabla 4.1 Valores de kla obtenidos con diferentes flujos de aire aplicados al aireador.

Flujo de aire (L/min) vvm (1/min) kia (1/h)
0 0 87.3
0.2 0.5 183.3
0.4 1.0 226.7
0.6 1.5 238.0

Dado que en el reactor de recirculacion que se utilizo, el flujo de aire y el volumen del
aireador son los pardmetros que tienen mayor influencia sobre el kia ya que estos modifican
el drea y el tiempo de contacto entre la interfase gas-liquido; se esperaba un aumento en el
kia conforme se aumentaba el flujo de aire en el aireador. Al tener un volumen de aire mayor

se obtiene una mejor transferencia de masa en el aireador. Los valores de kia encontrados al
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flujo de aire de 0.6 L min corresponden muy bien con los valores reportados para un matraz
agitado y con los valores tipicos usados en fermentaciones aireadas, por lo que puede decirse

que el sistema a un flujo de aire de 0.6 no estaba limitado por oxigeno.

4.4.3 Reactor alimentado

Los experimentos llevados a cabo bajo el régimen de reactor alimentado tuvieron como
objetivo estudiar la velocidad de produccién de azufre elemental a partir de sulfuro. Los
resultados para cargas de 21.8 y 44.8 mmol S*/L-dia se muestran en la Figura 4.2.
Durante el experimento la concentracion de oxigeno se mantuvo en 3.0 mg/L en el
aireador y no se detecto la presencia de sulfuro residual, en el reactor la concentracién de
oxigeno se cuantific6 en 0.2 mg/L. Se observa que desde la primera hora las bacterias

fueron capaces de oxidar el sulfuro a azufre elemental y sulfato.

N
o

(mmolSz'/L)
PR PR R
N DO OO ODN MO ©
1 1 1 1 1 1 1 1 1

Compuesto azufrado

0 2 ) 4 6 8 10 0 2 4 6 8 10
Tiempo (horas) Tiempo (horas)

Figura 4.2 Concentracion de sulfuro adicionado (==), azufre elemental (m), sulfato (o) y

otras especies azufradas no cuantificadas (A ) en un reactor alimentado a cargas
de 21.8 mmol S#/L-dia (A) y de 44.8 mmol S%/L-dia (B).

A lo largo de las 8 horas en las que se llevo a cabo el experimento la velocidad de
producciéon de sulfato determinada de la Figura 4.2 fue similar para ambas cargas de
sulfuro, mientras que un aumento en la carga de sulfuro favoreci6é considerablemente la
tasa de produccién de azufre elemental (Tabla 4.1 y Figura 4.2 B). Bajo las condiciones de

operacion aplicadas al reactor, no se encontr6 sulfuro residual en el efluente. Sin embargo,
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al llevar a acabo el balance de azufre se not6 que el azufre convertido a sulfato y azufre
elemental no correspondia con el azufre alimentado pues se recuper6 85% y 88.6% para las
cargas de sulfuro de 21.8 y 44.8 g S*>/L-dia respectivamente (Tabla 4.2). Probablemente la
presencia de especies como tiosulfato, sulfito, politionatos o polisulfuros que no fueron
cuantificados en el experimento sean la causa del azufre faltante, estas especies
representaron aproximadamente el 20% del azufre adicionado (Figura 4.2). Es poco
probable que la produccion biolégica de tiosulfato ocurra en un sistema que oxida sulfuro
(Kuenen y Robertson, 1992); sin embargo, cabe la posibilidad de que éste se haya formado
por la oxidacién quimica del sulfuro o partir de la interaccién entre los intermediarios
producidos por la oxidaciéon biolégica del sulfuro, como puede ser el sulfito que al
reaccionar con sulfuro puede producir tiosulfato. Pero, segtin Janssen et al. (1995) la
producciéon de tiosulfato por oxidaciéon quimica ocurre a relaciones molares de Oz/S*
cercanas a 0.5 y la formacién de azufre elemental a relaciones entre 0.5 y 1.0 esta
acompafada por la formacién de tiosulfato. En el presente experimento las relaciones
molares de Oy/S* fueron de 0.5 y 1.0 para el experimento con carga de 44.8 y 22.8 mmol S*
L-dia, respectivamente. En este sentido, Chen y Morris (1972) también encontraron que el
tiosulfato es el principal producto de la oxidacién quimica del sulfuro bajo condiciones

ligeramente alcalinas.

Tabla4.2 Tasas de produccion de azufre y sulfato, y porcentaje de azufre utilizado para dos

cargas de sulfuro en el reactor alimentado.

Tasas de produccion

Azufre
convertido
Carga de sulfuro  Azufre elemental Sulfato (%)
(mmol S-5%/L-dia) (mmol S-5°/L-dia) (mmol 5-50,%/Ldia)
21.8 10.5 8.1 85.32
44.8 29.2 10.5 88.6

De los experimentos anteriores se observo que al aumentar la carga de sulfuro se logré

un aumento en la producciéon de azufre elemental, y aunque las tasas de produccién de

76



sulfato son similares el porcentaje de sulfuro utilizado para la formacién de sulfato
disminuy¢6 de 37% para la carga de 21.8 mmol S*/L-dia a 23% para la carga de 44.8 mmol
S%/L dia.

4.4.4 Reactor continuo alimentado con sulfuro sintético

Uno de los objetivos de operar el reactor en continuo fue el de evaluar el desempefio del
consorcio microbiano sobre la degradacién de sulfuro, ya que el consorcio de donde se
obtuvo el inéculo habia estado por casi tres afios degradando tiosulfato. Una de las razones
por las que casi no se utiliza sulfuro para los experimentos es su toxicidad hacia los
microorganismos que se ha reportado entre 0.15 y 375 mM. Sin embargo, se han usado
fermentadores, biofiltros, reactores air-lift y de lecho expandido para la eliminacién de
sulfuro utilizando consorcios o cepas puras como ha sido reportado por Buisman et al.
(1990), Sublette, (1987a), Stefess, et al. (1996), Degorce-Dumas et al. (1997), Visser et al.
(1997b), Janssen et al. (1997) entre otros.

El disefio particular del reactor utilizado por Janssen et al. (1997) en el que la aireacién
del liquido y la oxidacién del sulfuro se llevaban a cabo en recipientes espacialmente
separados, permitia la recuperaciéon maxima del azufre producido gracias a la disminucién
de turbulencia dentro del reactor debidas a la aireaciéon. De la misma forma en este tipo de
reactor también se favorece la sedimentacion del azufre elemental al estimular la formacién
de particulas de azufre con buenas propiedades de sedimentacioén. El reactor utilizado para
llevar a cabo los experimentos se basa en este principio y se ha descrito en detalle en el
Capitulo 2. Basdndose en los trabajos desarrollados con este mismo tipo de reactor y
consorcios similares (Velasco, 2001; Gonzélez, 2002) se opt6 por la tasa de dilucion de 0.5 d-
I como punto de partida para los experimentos en continuo pues a una tasa de dilucién de
1.0 d-'se observaron condiciones de lavado en el sistema (Gonzélez, 2002). Asimismo se
eligi6 una relacion molar teérica de O»/S* de 0.5, pues como se observé en los experimentos
con el reactor alimentado a esta relacion se tenia una mejor produccién de azufre elemental.
Los resultados de la operacion en continuo del reactor se muestran en la Figura 4.3 en donde
se puede observar el efecto de la variacion de la tasa volumétrica de sulfuro sobre las tasas

de producciéon de sulfato, azufre y tiosulfato
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Compuesto azufrado (g Sz'/Ldl'a)

Tiempo (dias)

Figura 4.3 Formacion de sulfato (#), tiosulfato (0), azufre elemental calculado () y

experimental (@) al incrementar la carga de sulfuro (-)

En vista de que no se detect6 sulfuro residual y considerando que el azufre no esta
distribuido uniformemente en el reactor, la producciéon de azufre elemental se calcul6
restando las cantidades producidas de SO4> y 5:0s% a partir del sulfuro. Lo anterior se
puede justificar ya que en estudios previos se ha visto que no hay produccién de
tetrationato o politionatos; ademads en la grafica se muestra que hay una subestimacién del
azufre elemental cuando se utilizan las concentraciones determinadas experimentalmente.
En el inicio la carga volumétrica de sulfuro se mantuvo en 0.7 g S /L-dia para prevenir la
inhibicién de la biomasa debida a las altas concentraciones de sulfuro en el reactor. Se
observé que el sistema produjo principalmente sulfato a una tasa de 0.4 g S-SO4>/L-dia,
también se encontré tiosulfato y azufre. El azufre convertido a tiosulfato representé
alrededor del 10% del azufre alimentado. Al determinar el oxigeno disuelto dentro del
reactor se encontr6 que la concentracion estaba alrededor de 0.2 mg O/L, esta
concentracion corresponde a un estado miroaerofilico, el cual permitié la acumulacién de
azufre elemental en el reactor. En experimentos realizados por van den Ende et al. (1997)
con un cultivo puro de Thiobacillus thioparus 18% del azufre alimentado se convirtié en
tiosulfato con una relaciéon molar O»/HS  de 0.4. Por otro lado, Stefess et al. (1996)

propusieron que a bajas concentraciones de alimentacién de sulfuro la oxidacién de éste
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puede ser biolégica y no biolégica; puesto que bajas concentraciones de sulfuro rinden
menos biomasa, la contribucién relativa de la oxidaciéon quimica sobre la oxidacién total
puede ser alta.

Basandose en lo anterior, es muy probable que el tiosulfato encontrado en el reactor sea
resultado de la oxidacién quimica de sulfuro debida a la baja concentraciéon de sulfuro y un
exceso de oxigeno. Sin embargo al tener un exceso de oxigeno y una concentracioén baja de
azufre elemental este pudo haber reaccionado para dar SOs> de acuerdo con la siguiente

reaccion (Kelly, 1999):

SO +02 + H,O — SOz% + 2 HY AG® =-249.4 k] /mol 4.5)

Al incrementar la carga de sulfuro a 1 g S>/L-dia se observ6 un aumento en la tasa de
produccion de azufre elemental hasta 0.7 g S°/ L-dia, mientras que la produccién de sulfato
disminuy6 aproximadamente a la mitad. El tiosulfato por su parte siguié presente en el
efluente pero en menor proporciéon (1-2% del azufre alimentado).

La méxima producciéon de azufre elemental se observé a una carga de sulfuro de 1.4
g/L-dia, en donde 73% del azufre alimentado se recuper6 como azufre elemental. Se
observé que al aumentar la carga la producciéon de sulfato fue mas o menos la misma
permaneciendo alrededor de 24% como en la etapa anterior; todavia se alcanz6 a detectar
tiosulfato pero en menor proporciéon (menos de 1% del azufre alimentado). El balance de
azufre esta resumido en la Tabla 4.3, en donde los datos que se presentan corresponden

solo al azufre contenido en cada compuesto.

Tabla 4.3 Balance de azufre para las diferentes cargas de sulfuro en el reactor en continuo
a una tasa de dilucion de 0.5 d**

S-S%in S-SO42ef  S-S0cal  S-S5,03>ef SO-recuperado

0,/S2 (g/L-dia) (g/L-dia) (g/L-dia) (g/L-dia) (%)

0.58 0.7 0.39 0.24 0.08 34.5

0.60 1.0 0.26 0.77 0.027 724

0.67 1.4 0.35 1.06 0.01 74.3
in: influente ef: efluente cal: calculado
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Annachhatre y Suktrakoolvait (2001) llevaron a cabo experimentos en un reactor de
lecho fluidizado en el que la aireacién se realizaba en un recipiente separado de la unidad
principal. Encontraron que, a cargas de sulfuro menores a 1.2 g S*/L-dia el sulfato era el
principal producto de la oxidacién cuando habia exceso de oxigeno en el reactor (>0.1
mg/L). Al operar el reactor a concentraciones de oxigeno disuelto menores a 0.1 mg/L
obtuvieron que a cargas de sulfuro entre 0.8 y 1.6 g S*/L-dia se producia entre 1.6 y 3.5
veces més azufre elemental que sulfato. Por otro lado las velocidades de produccién de
azufre elemental en un reactor de 10 L en el que la aireaciéon se llevaba a cabo
separadamente y operando a una carga de sulfuro de 1 g S*/L-dia fue de 0.75 g S°/L-djia,
con una recuperacion de azufre de 75%; cuando la carga se aument6 a 2 g S>/L-dia la
formacion de azufre fue de 1.5 g S°/L-dia y también se recuper6 75% del azufre alimentado
como S mientras que en ambos casos la velocidad de produccién de sulfato fue similar
(Alcantara et al., 2004). Como también se observo en el presente estudio, una parte del
azufre alimentado se convierte a sulfato, aunque existan condiciones microaerofilicas que
son las que deben favorecer la produccién de azufre. Por lo que la maxima acumulacién de
azufre depende de muchos factores y no solo de la concentracién de oxigeno o la relacién
molar O,/S%.

Algunos trabajos reportados en la literatura que involucran la remocién biolégica de
sulfuro, coinciden en que los microorganismos no utilizan la fuente de azufre reducido en
forma estequiométrica. En la Tabla 4.4 se presentan los resultados de algunos de estos
trabajos y se comparan con los resultados obtenidos en el presente estudio.

Se observa que en la mayoria de los casos las relaciones molares de O,/ HS- son mayores
a la estequiométrica, que es de 0.5 para la produccién de azufre elemental a partir de
sulfuro. Llama particularmente la atencién que para el caso en el que se utiliz6 tiosulfato
como substrato, la relacién molar fue menor a la estequiométrica que también es de 0.5;

segln la ecuacion 4.6 (Gonzalez, 2002).

S,05% + 15 O — S0 + SO AG® =-231 kJ/mol (4.6)
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Tabla 4.4 Relacion molar O2/HS", substrato proporcionado al cultivo y porcentaje de azufre

elemental recuperado para diferentes tipos de cultivo.

Tipo de cultivo 02/HS"  Substrato  S° recuperado Referencia
Puro 0 van den Ende
iobacillus thioparus etal.
(Thiobacillus thioparus) 0.59 Sulfuro 82% I. (1993)
Consorcio ) 0 Janssen et al.
(Thiobacillus) 0.6-1.0 Sulfuro 73 £10% (1995)
Puro 0 Stefess et al.
(Thiobacillus neapolitanus) 160 Sulfuro 42% (1996)
Puro 0 Visser et al.
(Thiobacillus sp. W5) 056 Sulfuro 96% (1997)
Puro 0 Visser et al.
(Thiobacillus neapolitanus) 115 Sulfuro 50% (1997)
(T(riioc?bsscriclllﬂs) 0.4 Tiosulfato 63.7% \g(l)e(l)slc)o
Consorcio 0 Alcantara et al.
(Thiobacillus) 05 Sulfuro 7% (2004)
Consorcio 0 Este
(Thiobacillus) 067 Sulfuro 74.2% trabajo

Ademés si se toma en cuenta que en el aireador normalmente se tiene un exceso de oxigeno,
pues es una caracteristica del sistema; entonces es posible que no todo el sulfuro en la
alimentacion se convierta a azufre elemental. En experimentos llevados a cabo sobre el consumo
oxigeno en el aireador revelaron que en este tipo de reactor en particular, se favorece el
consumo de oxigeno dentro del aireador a concentraciones de oxigeno disuelto mayores a 1
mg/L, ademas en dicho trabajo la mayor parte del tiosulfato alimentado se oxid6 totalmente a
sulfato lo que dio como resultado la disminucién del rendimiento de azufre elemental
(Gonzalez, 2002).

La formacion de azufre elemental esta directamente relacionada con la capacidad maxima
de transporte de electrones, que se ve reflejada en la maxima capacidad oxidativa del cultivo.
La capacidad maxima oxidativa podria definirse como la velocidad maxima de desaparicion de
sulfuro cuando los microorganismos no se encuentran limitados por oxigeno o por sulfuro. Los
estudios llevados a cabo por Vissser et al. (1997a) demostraron que la reducciéon de los

citocromos en la cadena de transporte de electrones no es de 100%, atn cuando el
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microorganismo alcanza su maxima capacidad oxidativa. Esto quiere decir que la capacidad
oxidativa del cultivo es la que limita la tasa de oxidacién de sulfuro, por lo que se tiene
produccién de S y no todo el sulfuro se convierte en sulfato. Lo anterior esta relacionado con
la generacion de electrones en las reacciones de oxidacién. Para oxidar una molécula de sulfuro
a sulfato se necesitan transportar 8 electrones, para oxidar una molécula de sulfuro a azufre

elemental solo se necesitan transportar 2 electrones.

2 HS +4 HO — 25042 + 9 H* + 8e 4.7)

HS — S0 + H* + 2¢- (4.8)

De esta forma, cuando la carga de sulfuro es baja la velocidad de transferencia de electrones
por los microorganismos puede ajustarse a la velocidad de generacion de electrones de la
formacion de sulfato. Cuando la carga de sulfuro aumenta, la capacidad de transferencia de
electrones de los microorganismos es sobrepasada por la generaciéon de electrones de la
formacion de sulfato. De esta forma, los microorganismos optan por la formacion de azufre
elemental, que da como resultado la generacién de solo 25% de los electrones y la capacidad de
transferencia de los microorganismos ya no es rebasada (Annachhatre y Suktrakoolvait, 2001)

La capacidad oxidativa méaxima del consorcio calculada a partir de los experimentos de
microcosmos fue de 3 mmol O,/L-h que fue 4 veces menor que la reportada para T. sp W5 que
es de 13.5 mmol/L-h; como se ha visto dicho microorganismo puede degradar de forma
estequiométrica sulfuro en azufre elemental. Por otro lado, la capacidad oxidativa encontrada
en el reactor fue de 4.9 mmol O,/L-h, dicho resultado corresponde con el valor encontrado en

las pruebas de microcosmos.

4.4.5 Reactor continuo alimentado con el efluente de un reactor UASB

El reactor en continuo se comenzé a alimentar con el efluente del reactor anaerobio una vez
que en el efluente del reactor anaerobio se alcanzaron concentraciones alrededor de 1 g/L
de sulfuro. El cambio en la alimentacion se realizé directamente; es decir, no se adicion6
medio aerobio al reactor. Debido a que la concentracion de sulfuro en el efluente del reactor

anaerobio no podia manipularse, se cambi6 la tasa de dilucién del reactor aerobio a 0.76 d-
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I para obtener una carga de sulfuro cercana a 1 g S*/L-dia. La relacién molar O,/HS" se
calcul6 utilizando el promedio de las tres tltimas determinaciones de sulfuro en el efluente
del reactor UASB, y ajustando el flujo de aire y de recirculaciéon del liquido en 200 y 130
mL/min respectivamente. La concentracion de oxigeno en el aireador fue cercana a 4.5
mg/L, de tal forma que la relacién molar O»/HS? inicial en el reactor fue de 0.57, esta
relacién vari6 a lo largo del experimento pues la carga de sulfuro del reactor aerobio variaba
segiin cambiaba la concentraciéon de sulfuro en el efluente del reactor anaerobio UASB. La
transicion entre el reactor continuo y el reactor secuencial present6 ciertas dificultades, en
el sentido de que no se podia controlar la carga de sulfuro en la alimentacién y no se podian
tener condiciones estables de operacion. Los resultados que se presentan son de aquellos
experimentos en los que se logré operar el reactor en continuo por mas tiempo.

El efluente del reactor anaerobio ademés de sulfuro contenia sulfato residual y algo de
tiosulfato, los resultados que se presentan a continuacién muestran la produccién de
sulfato, azufre elemental y tiosulfato considerando las concentraciones iniciales en el
influente. La variaciéon que presento el sulfuro en el efluente del reactor UASB provocé una
variacion en la relacion molar O,/ HS-.

Como se muestra en la Figura 4.4A durante el experimento se produjo mayormente
sulfato a razén de 0.38 g S-SO4% /L-dia, mientras que la produccion de azufre elemental fue
de 0.14 g S°/L-dia. De esta forma, aproximadamente 45% del azufre alimentado se convirti6
en sulfato y solo 16% se convirtié en SV, el tiosulfato encontrado represent6 5% del azufre
alimentado. Durante este ensayo no se observé la acumulaciéon de S° en el fondo del reactor,
debido a la limitada conversién de sulfuro a azufre elemental y en consecuencia muchas de
las particulas de azufre quedaban en suspensioén y salian en el efluente. Un problema en el
suministro de oxigeno al reactor provocé la acumulacién de sulfuro observandose la
formacioén de polisulfuros, cuya presencia fue detectada cualitativamente por el color verde
del reactor (Buisman et al., 1990), que antes del incidente tenia color blanco opaco. La
concentracion de proteina presentd poca variaciéon durante los primeros 7 dias de operacion

(Figura 4.4B) y al final del experimento habia disminuido en 27% de la concentracién inicial.
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aerobio con el efluente conteniendo sulfuro (—) producido por el reactor UASB

(A). Concentracion de proteina (B).

Este experimento se llevé a cabo a una tasa de diluciéon de 0.8 d-1, para alcanzar cargas
de sulfuro de alrededor de 1 g S*/L-d1a, si la tasa de diluciéon se hubiera dejado en 0.5 d-!
la carga de sulfuro no hubiera alcanzado ni siquiera 0.7 g/L-dia, carga a la cual
principalmente se produciria sulfato como se observé en los resultados con el reactor en
continuo.

En otro experimento se prob¢ el efluente del reactor anaerobio con un ajuste en el flujo
de recirculacion del aireador, éste se redujo de 300 mL/min a 100 mL/min y por otro lado
también se disminuy® el flujo de aire en el aireador a 200 mL/min, con lo que el oxigeno
disuelto en el aireador se mantuvo alrededor entre 3.5 y 4 mg O,/ L.

En esta segunda aproximacion para tratar el efluente del reactor anaerobio se
obtuvieron resultados un poco mas satisfactorios que en el ensayo anterior; por ejemplo, la
concentracion de biomasa permanecié alrededor de 100 mg/L por un periodo de 32 dias
(Figura 5.5 B). La producciéon de azufre elemental aument6 a 44% del azufre alimentado,
para el sulfato se observé una disminucién en su produccién con respecto al ensayo anterior
siendo 28% del azufre inicial, también se cuantificé tiosulfato pero en menor proporcién
(2%). En este caso la carga de sulfuro estuvo mds cercana a 1 g S*/L-dia que en el

experimento anterior (Tabla 4.5 y Figura 4.5 B). Sin embargo, en ninguno de los
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experimentos se observé que la remocién de azufre alimentado haya sido mayor que 80%,
lo que permite notar la sensibilidad del reactor a las variaciones en las cargas alimentadas
debido a que la relacién molar O>/HS no pudo ser ajustada inmediatamente; para tal efecto
seria necesaria la utilizacion de un controlador de oxigeno disuelto y la determinacion de
un parametro con el que se pudiera monitorear en linea la concentracién de sulfuro
alimentada que podria ser con un electrodo de H>S o con la determinacion del potencial
oxigeno reducciéon como lo propuso Gonzélez (2002). En este experimento la formacién de
azufre precipitado se hizo més evidente, pudiéndose recuperar una buena parte en el fondo
del reactor.

En la Tabla 4.5 se puede observar que la relaciéon molar O»/HS" consumido es mayor
que la relacién estequiométrica de 0.5 pues una parte del sulfuro alimentado se convirti6
en sulfato. De acuerdo con los resultados se puede sugerir que el consorcio no fue capaz de
degradar de forma estequiométrica el sulfuro a azufre elemental, seguramente por que el
oxigeno estaba en exceso provocando que en el aireador no se pudiera reducir la
produccion de sulfato. Sin embargo, se observé la acumulacion de azufre elemental que
aunque no fue la esperada fue suficiente para demostrar que es posible el tratamiento
secuencial de una corriente que contiene sulfuro mediante el tratamiento aerobio de la
misma, para la recuperacién de azufre elemental.

De acuerdo con los resultados se puede sugerir que bajo las condiciones a las que se
oper¢ el reactor la carga de sulfuro a la cual se obtendria una maxima produccién de azufre
elemental seria de 1.8 mg S?/L-h, por esto la mayoria del sulfuro se transformé en sulfato,
porque la carga idénea para lograr la méxima produccién de azufre elemental no se
alcanz6. Para operar un sistema secuencial de reduccion de sulfato/oxidacién de sulfuro se
vuelve indispensable asegurar que el efluente del reactor cumplira con el requerimiento de
la carga de sulfuro necesaria para dirigir la oxidacion de sulfuro hacia la produccion de

azufre elemental.
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Tabla 4.5 Balance de azufre para las diferentes cargas de sulfuro en el reactor en secuencial

a una tasa de dilucion de 0.8 d*

S§-S2-  S-S2- S-S2- S-S042- S-S5,03> SO ef S-total S no
in ef cons ef ef convertido cuantificado
0452 (g/L-dia) (%) (%)
0.79 0.85 0.03 0.82 0.38 0.04 0.13 67 33
0.65 0.95 0 0.95 0.26 0.03 0.42 75 25
in: influente ef: efluente

Un parametro que resulta fundamental en la operacién de un reactor sulfoxidante es la
relaciéon molar O2/ HS~ consumida, es importante senalar que fue calculada a partir de las
cargas molares de oxigeno y sulfuro que se consumieron en el reactor de acuerdo con la

siguiente ecuacion:

OZ_ — QOZ (55)
HS™ Q.
en donde las cargas estdn definidas por las siguientes ecuaciones:
Rx({O,], -0
L VS X -

total
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donde:

Qo2
Qns-

[O2]a
[O2]s
[HS ]
[HS s
Viiotal

Qus- =

Fx(Hs ], —[Hs ;)
Vv

total

velocidad de consumo de oxigeno (mmol/L-h)

velocidad de consumo de sulfuro (mmol/L-h)

flujo de alimentacion (L/h)

flujo de recirculacién de liquido, es decir del aireador al reactor (L/h)
concentraciéon de oxigeno disuelto en el aireador (mmol O/L)
concentracion de oxigeno disuelto en el reactor (mmol O»/L)
concentracién de sulfuro en la alimentacion (mmol HS-/L)
concentracion de sulfuro a la salida (mmol HS-/L)

volumen del reactor y del aireador (L)
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5. Inhibicion de la digestion anaerobia de materia
organica por sulfuro y oxigeno: Efecto del tipo de

inmovilizacion microbiana

5.1 Resumen

Para determinar el efecto de la concentraciéon de sulfuro y oxigeno en la actividad
sulfatorreductora y metanogénica de dos diferentes tipos de agregados microbianos,
obtenidos de un reactor UASB (lodo granular) y de un reactor de LFI (biomasa adherida),
se hicieron experimentos en lote en botellas serolégicas. Las concentraciones de sulfuro
total que causaron la pérdida del 50% de la actividad metanogénica (IC50) fueron 800 y
1250 mg/L y de la sulfatorreducciéon 750 y 860 mg/L con el lodo granular y la biomasa
adherida respectivamente como inéculo. Cuando la sulfatorreduccién y la metanogénesis
se llevaron a cabo simultdineamente, la sulfatorreduccion mostré una mayor tolerancia al
sulfuro. Los resultados sugieren que la metanogénesis en el lodo granular es menos
resistente al sulfuro que cuando se encuentra adherida al soporte, mientras que la
sulfatorreduccion en la biomasa adherida presenté mayor tolerancia a las altas
concentraciones de sulfuro que el lodo granular. Al llevar a cabo simultdneamente la
sulfatorreduccién y la metanogénesis el proceso total no fue afectado por el oxigeno
suministrado, ya que este pudo ser usado por los organismos que oxidan el sulfuro o por
los organismos facultativos. Los resultados mostraron que la integracién de condiciones
anaerobias y aerobias podria ser posible en un solo reactor y utilizarse como una estrategia

adecuada para la completa transformacion de sulfato en azufre elemental.

Una versién modificada de este capitulo se publicé como:

Celis-Garcia, M.L.B., Ramirez, F., Revah, S., Razo-Flores, E. y Monroy, O.

Sulphide and oxygen inhibition over the anaerobic digestion of organic matter: Influence of
microbial immobilization type. Environmental Technology. Afio: 2004 Vol. 25 Num. 11 pp.
1265-1275.
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5.2 Introduccién

La degradacion anaerobia de compuestos organicos se lleva a cabo gracias a la accion
concertada de varios grupos metabolicos incluyendo a las bacterias fermentativas, a las
acetogénicas, a las metanogénicas (BM) y si el sulfato esta presente, a las bacterias
sulfatorreductoras (BSR). La operacion efectiva del reactor requiere que estos grupos se
encuentren en un equilibrio dindmico y sintréfico. Se ha mencionado la importancia que
tiene la competencia de las BM y las BSR en reactores anaerobios que contienen sulfato. El
resultado de esta competencia representa la diferencia entre un proceso 100%
metanogénico y un proceso 100% sulfatorreductor. Los procesos completamente
sulfatorreductores han abierto las posibilidades de tratar substratos més complejos y
toxicos como aromaticos, alcanos, compuestos clorados y acidos grasos de cadena larga. En
afos recientes se han desarrollado tecnologias interesantes para la remocién biolégica de
sulfato que en general consisten en dos pasos: 1) la reduccion del sulfato a sulfuro y 2) la
oxidacién biolégica del sulfuro producido en el primer paso a azufre elemental. La
habilidad de las BSR de competir efectivamente con otras bacterias anaerobias por los
substratos organicos disponibles y la sensibilidad de otras bacterias hacia el sulfuro
incrementa la canalizacién de los equivalentes reductores hacia la reduccién del sulfato.
Las aplicaciones tipicas de la remocion biolégica de sulfato son la generacién de sulfuro
para la remocion de metales pesados y la combinacién de condiciones anaerobias/aerobias
para la produccién de azufre elemental (Hulshoff Pol et al., 2001).

Por otro lado Zitomer y Shrout (2000), usaron reactores fluidificados metanogénicos
aireados directamente para el tratamiento de agua residual con alto contenido de sulfato y
de DQO (DQO/SO4* = 4). Encontraron eficiencias crecientes de remociéon de 25 a 87%,
debido a las concentraciones decrecientes de sulfuro en el reactor aireado, pues la
concentracién de sulfuro solo alcanzé 180 mg/L. El crecimiento sintréfico de Thiobacillus
thioparus capaz de oxidar azufre y de la bacteria sulfatorreductora D. desulfuricans, en co-
cultivos limitados por oxigeno y usando lactato como substrato fue reportado por van den
Ende et al. (1997). El crecimiento de las BSR se incrementé debido al ciclo del azufre que

llevaba a la formacién de azufre o tiosulfato. Estos compuestos azufrados permitieron tener
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mayores rendimientos pues el consumo de ATP para la reduccién de sulfato ya no estaba
involucrado.

La integraciéon de condiciones sulfatorreductoras y condiciones aerobias en un solo
reactor puede ser una estrategia apropiada para la transformacién completa de compuestos
de azufre (sulfato, sulfuro) a azufre elemental el cual puede ser separado fisicamente. Para
que esta estrategia funcione, el proceso anaerobio debe ocurrir en biopeliculas que estén
expuestas al oxigeno. En este capitulo se evalud la capacidad del lodo granular y de la
biomasa adherida para tolerar la presencia de oxigeno y sulfuro. Los resultados ayudaran
a explorar la posibilidad de llevar a cabo la reduccion de sulfato y oxidacién de sulfuro en
un solo reactor para obtener azufre elemental, por lo que se requiere tener un mejor
entendimiento de la sensibilidad de las BM y BSR hacia altas concentraciones de sulfuro y

oxigeno.

5.3 Materiales y métodos

5.3.1 Biomasa y medios de cultivo

Para los ensayos en lote se utilizaron dos tipos de inéculo: lodo granular proveniente de
un reactor UASB a escala laboratorio y biomasa adherida a un soporte de polietileno de
un reactor de lecho fluidificado inverso. Ambos reactores trataban agua sintética que
contenia medio mineral, propionato, butirato y lactato (1:1:6) en base a DQO y sulfato (3.5
g/L). El medio mineral que se utiliz6é en la determinacién de las actividades especificas ya

fue descrito en el capitulo 2.

5.3.2 Ensayos de la actividad especifica

Para cada tipo de biopelicula se determinaron tres tipos de actividad, la actividad
metanogénica, la actividad sulfatorreductora y la actividad total (o simultdnea). En la
actividad total, la actividad metanogénica y la sulfatorreductora se evaluaron al mismo
tiempo a partir de la DQO removida por sulfatorreducciéon y metanogénesis. La actividad

total fue llevada a cabo en botellas de 120 mL conteniendo 50 mL de medio, para medirla
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se adicion6 propionato y acetato a cada botella como substrato (1:1, como DQO) para tener
2.5 gDQO/L. El sulfato se adicioné a una concentracién de 3.75 g/L. Pasado el tiempo de
acondicionamiento (72 horas) se repuso el propionato y acetato (1:1) para tener 1 gDQO/L
y el sulfato se repuso a 1.5 g/L. La actividad se calcul6 a partir de la suma de DQO
consumido proveniente del propionato y del acetato. El sulfato se determiné al inicio y al

final de la prueba.

5.2.3 Ensayos de la toxicidad de sulfuro y oxigeno

Se evalu6 el efecto de los diferentes niveles de sulfuro sobre las actividades metanogénica,
sulfatorreductora y total. Después de inocular y adicionar los substratos, las botellas se
incubaron por una noche, al dia siguiente se adicioné sulfuro a partir de una solucién
concentrada de NaxS-9H>O recién preparada y con pH ajustado a 7.5 con HCI. Las
concentraciones de sulfuro total (ST) que se probaron fueron: 250, 500, 1000, 1500 6 1700 y
2000 6 2300 mg/ L. La inhibicién por sulfuro se llevé a cabo a un pH de 7.5 para reducir la
toxicidad por el sulfuro no ionizado (Visser, et al., 1993a).

La toxicidad por oxigeno fue evaluada sobre las actividades metanogénica y total.
Después de la incubacién por una noche se removieron diferentes volimenes de la fase
gaseosa de las botellas y se reemplazaron con el mismo volumen de oxigeno puro (99%)
para tener la concentracién inicial de oxigeno disuelto deseada. Las concentraciones
probadas de oxigeno disuelto inicial (ODI) fueron 1.3, 2.6, 5.4, 8.0, y 10.7 mg/L para la
actividad metanogénica individual y 5.4, 10.7, 16.0, 21.5 y 26.8 para la actividad simultanea.

5.3.4 Analisis
La determinacién de los SSV, acetato, propionato, sulfuro, sulfato y metano se llevé a

cabo conforme se describi6 en el capitulo 2.
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5.4 Resultados

5.4.1 Inhibicion de la actividad anaerobia por sulfuro

Determinacion de las actividades

Se revisaron y analizaron los perfiles de tiempo de metano producido o del substrato
consumido en cada botella y para cada concentracion del inhibidor. En el proceso
metanogénico con el lodo granular se observé una fase de retardo mayor a 1.5 horas cuando
la concentracion de sulfuro fue mayor que 1000 mg/L, pero la actividad no se perdi6 adn
a la méxima concentracién evaluada (Figura 5.1A). Con la biomasa adherida no se observé
una fase de retardo, el aumento de la concentracion de sulfuro total dio como resultado la
disminucién gradual de la actividad metanogénica tanto que a 2300 mg/L de sulfuro no se
detect6 actividad (Figura 5.1B). Los resultados indican que la DQO removida por la
biomasa adherida fue de 60% mientras que la usada por el lodo granular fue de 51% a partir
de 1 gDQO/L. La actividad sulfatorreductora en ambos tipos de agregado microbiano no
present6 fase de retardo y disminuy6 gradualmente con el aumento de la concentracion de
sulfuro total (Figuras 5.1C y D). La actividad sulfatorreductora de la biomasa adherida fue
mayor que la alcanzada con el lodo granular.

Las Figuras 5.1E-H corresponden a los perfiles de tiempo de metano producido y DQO
consumida por sulfatorreduccion, al llevar a acabo la determinacion de la actividad total
con ambos tipos de agregados. La actividad metanogénica con el lodo granular mostré una
fase de retardo a concentraciones de sulfuro entre 250 y 1000 mg/L, la actividad se detuvo
por completo a una concentracion de 1500 mg/L (Figura 5.1E). En cuanto al proceso
metanogénico con la biomasa adherida la actividad correspondiente para el control se
desarrollé favorablemente, aproximadamente 100% de la DQO disponible para las
bacterias metanogénicas se consumio¢ antes de 8 horas. La concentracién de 1000 mg/L de

sulfuro caus6 una fase de retardo de una hora en la produccién de metano (Figura 5.1F).
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Figura5.1  Perfiles cinéticos para determinar las actividades metanogénica y sulfatorreductora con
lodo granular (LG) y biopelicula adherida (BA), a diferentes concentraciones de sulfuro total 0 (m), 250
(o), 500 (e), 1000 (o), 1500 (A), 1750 (&), 2000(A) y 2300 (¢) mg/L. Metanogénesis: (A) con LG;
(B) con BA. Sulfatorreduccion: (C) con LG; (D) con BA. Metanogénesis en la actividad total: (E) con
LG; (F) con BA. Sulfatorreduccion en la actividad total: (G) con LG; (H) con BA.
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Al evaluar la actividad total, la actividad sulfatorreductora con el lodo granular fue
afectada gradualmente por el incremento en la concentracion de sulfuro total (Figura 5.1G).
Mientras que con la biomasa adherida se observé un umbral de concentracién a 500 mg/L
de sulfuro total, las concentraciones mads altas causaron una reduccién dréastica en las
velocidades iniciales de consumo de DQO (Figura 5.1H). El consumo de DQO por las
bacterias metanogénicas y sulfatorreductoras en el ensayo de la actividad total fue cercano
a100% para la biomasa adherida y aproximadamente de 60% para el lodo granular, a partir
de los 0.5 gDQO/L disponibles para cada grupo de bacterias.

Puesto que el andlisis de los datos esta basado en las actividades especificas obtenidas
en los controles, es importante mostrar la actividad especifica obtenida en cada prueba
(Tabla 5.1). Los valores de actividad especifica estin dados en velocidades equivalentes de
DQO, gDQO-CHy/gSSV-dia para la actividad metanogénica y gDQO-H>S/gSSV-dia para
la actividad sulfatorreductora. Cabe hacer notar que las actividades metanogénicas en las
pruebas individuales fueron muy similares para los dos tipos de agregados microbianos, lo
mismo se observo en las actividades sulfatorreductoras determinadas por separado y

simultaneamente.

Tabla5.1 Las actividades especificas para los ensayos separados y simultaneos del lodo

granular y de la biopelicula adherida.

Tipo Actividad especifica del control (gDQO/gSSV-dia)
de Metanogénica  Sulfatorreductora  Metanogénica  Sulfatorreductora
agregado separada separada simultanea simultanea
Lodo 0.8 0.78 0.32 0.87
granular
Biopelicula 0.92 0.92 0.84 1.12
adherida

Pruebas de toxicidad

Se estudiaron ambos tipos de agregados para determinar su susceptibilidad al sulfuro
después de una exposicion de 3 dias mediante la determinacién de las actividades
metanogénica, sulfatorreductora y total. Los resultados estan dados como actividades

relativas a los controles no expuestos (100% de la actividad). En la Figura 5.2 se presentan
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los resultados para la actividad metanogénica y para la actividad sulfatorreductora llevadas
a cabo por separado. El efecto del sulfuro en la actividad metanogénica individual fue
mayor en el lodo granular que en la biomasa adherida, para el lodo granular se observé un
decremento casi linear en la actividad. En contraste, en la biomasa adherida la actividad se
mantuvo alta en las concentraciones de sulfuro total menores a 500 mg/L; concentraciones
mayores causaron un decremento pronunciado de la actividad, por lo que se puede hablar
de un intervalo de concentraciéon umbral entre 500 y 1000 mg/L. Las concentraciones que
causaron la pérdida de la mitad de la actividad del control (Clso) fueron 800 y 1250 mg/L
para el lodo granular y la biomasa adherida respectivamente (Figura 5.2A). El perfil
obtenido en la biomasa adherida mostré una concentracion critica de 2300 mg ST/L a la
cual la metanogénesis se detuvo por completo, mientras que 2000 mg/L de sulfuro total

redujeron en 90% la actividad de la biomasa adherida.
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Figura 5.2 La actividad metanogénica individual (A) y la actividad sulfatorreductora
individual (B) como fraccion de la actividad especifica no inhibida del lodo

granular (e) y la biomasa adherida (m).

Con respecto a la actividad sulfatorreductora se observé una disminucién drastica de
la actividad a concentraciones menores de 1000 mg/L y en el caso particular de la biomasa
adherida la actividad no fue tan severamente afectada como en el lodo granular a

concentraciones mas altas (Figura 5.2B). La DQO total removida por la biomasa adherida
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fue de 60% mientras que el lodo granular solo removi6 33%. La reduccion de la actividad
sulfatorreductora en el lodo mostré una disminucion directamente proporcional con el
aumento de la concentracién de sulfuro, tal como se observé en el proceso individual de
metanogeénesis.

La Figura 5.3 resume los resultados obtenidos en la determinacion simultdnea de las
actividades metanogénica y sulfatorreductora, la actividad total en el lodo granular fue
drésticamente afectada por el incremento de sulfuro total pues a una concentracién de 1500
mg/L no se observé actividad; el control metanogénico utiliz6é solo el 25% de la DQO
disponible para dicho proceso. La DQO consumida por el proceso de sulfatorreduccion fue
cerca del 100% de la DQO disponible, esto quiere decir que la totalidad del propionato
adicionado se consumi6 por sulfatorreducciéon. Con la biomasa adherida la actividad total
disminuy6 gradualmente y se detecté una concentracién limite de 500 mg/L de sulfuro
total. Concentraciones mas altas causaron un decremento dréstico en la actividad y a 2000
mg/L la sulfatorreduccion representaba el 99% de la actividad total. La biomasa adherida

utiliz6 99.8% y 100% de la DQO disponible para el proceso sulfatorreductor y metanogénico

respectivamente.
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Figura 5.3 Las actividades total (m), metanogénica (A) y sulfatorreductora (e) en el ensayo

simultaneo para el lodo granular (A) y la biopelicula adherida (B).
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En la digestion anaerobia en presencia de sulfato, los electrones del substrato (en
términos de DQO) normalmente se reparten entre las BSR y las BM. El flujo de energia via
sulfatorreducciéon en el lodo granular fue mayor a 60% y aumenté gradualmente al
incrementar la concentraciéon de sulfuro. En el caso de la biomasa adherida, 55% de la DQO
total removida se consumi¢ via sulfatorreduccion en el control sin inhibir y se incrementé

a 85% cuando la concentracién de sulfuro total era de 2000 mg/L (Figura 5.4).
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Figura 5.4 Efecto del sulfuro total en las fracciones de DQO removida atribuidas a la
sulfatorreduccion y metanogénesis por el lodo granular, LG (m) y la biomasa
adherida, BA (e).

Balance de sulfato

La DQO utilizada en las actividades sulfatorreductoras correspondié con el sulfato
reducido, esta correspondencia mostr6é que la utilizacién de propionato por las bacterias
acetogénicas fue baja o probablemente no se llevé a cabo, en el periodo de tiempo que duré
el ensayo. En la prueba de la actividad sulfatorreductora sin inhibidor la relacién inicial
DQO/SO4* fue de 0.66 y la final fue de 0.67; el propionato consumido fue de 0.33 g DQO/L
y el sulfato usado de 0.4 g/L en el caso del lodo granular. Con la concentracién mas alta de
sulfuro la relacién final DQO/SO4?* era de 0.68 y 0.69 en el lodo granular y la biomasa

adherida respectivamente. Es importante mencionar que después de la exposicién por 72
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al sulfuro se observé una acumulaciéon de sulfato y propionato en los experimentos de
sulfatorreduccion realizados con 1700 y 2300 mg/L de sulfuro total con ambas fuentes de
biomasa. Esto indica que la sulfatorreduccién en esos tratamientos era muy baja o no se
llevé a cabo. Cuando se analizaron los perfiles de consumo de substrato, se detect6 la
acumulacién de acetato a una concentracién alrededor de 6.6 mM en las botellas no
expuestas al sulfuro debido a la adicion del inhibidor de la metanogénesis BESA. El acetato
acumulado correlacioné bien con el propionato degradado, esto también mostré que el
substrato preferido por la BSR fue el propionato. El acetato acumulado fue disminuyendo
con las concentraciones crecientes de sulfuro adicionado. Tal como lo han reportado otros
autores, se encontr6 que el acetato es un intermediario en la degradacion de propionato via
sulfatorreduccion (Koster et al,, 1986; McCartney y Oleskiewicz, 1993). Sin embargo
después del periodo de 72 horas, no se acumularon ni el acetato ni el sulfato en las botellas
control, indicando que el acetato también fue oxidado por las BSR. La sulfatorreduccion
ocurrid en todas las diferentes concentraciones de sulfuro probadas y el propionato no fue

desviado a otras rutas.

5.4.2 Inhibicion de la actividad anaerobia por oxigeno

El inéculo utilizado fue retirado del reactor el mismo dia en que los experimentos fueron
realizados, por lo que las caracteristicas del lodo pudieron variar ligeramente de los
experimentos por inhibicién de sulfuro. Por esta razon las actividades especificas de los
controles sin inhibicién de la actividad metanogénica individual y la actividad total se
midieron de nuevo para esta prueba con objeto de obtener las actividades relativas (Tabla

5.2).

Tabla 5.2 Actividad especifica del control en los ensayos de actividad metanogénica y
actividad total en ambos tipos de biopelicula.

Actividad especifica del control (gDQO/gSSV-dia)

Metanogénesis Metanogénesis Sulfatorreduccion  Actividad
Tipo de biopelicula (individual) (simultéanea) (simultanea) total
Lodo granular 0.96 0.35 0.46 0.84
Biopelicula adherida 1.22 0.44 0.66 1.1
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Las actividades especificas en ambos tipos de agregados no fueron muy diferentes
entre si, aunque las actividades para la biopelicula adherida fueron un poco mas altas. En
la determinacion de la actividad metanogénica la produccién estequiométrica de metano
se alcanz6 después de 24 horas a partir de que se repuso el acetato. Las actividades
metanogénicas fueron mayores que 0.5 gDQO/gSSV-dia, estas actividades son aceptables
para los substratos usados en los experimentos. La actividad sulfatorreductora en la
biopelicula adherida fue mayor la del lodo granular, esto corrobora la hipétesis de una
mejor adhesion de las BSR al soporte plastico. La susceptibilidad de la biopelicula hacia el
lodo se evalu6 por medio de la de la actividad metanogénica determinada con diferentes
concentraciones iniciales de oxigeno correspondientes a 5, 10, 20, 30 y 40% del volumen
gaseoso de la botella. Los resultados demostraron que la metanogénesis tolerd
concentraciones de oxigeno disuelto hasta de 10.7 mg/L (40% v/v en el espacio gaseoso),
esta concentracion redujo en 85% la actividad metanogénica de ambos tipos de biopelicula

(Figura 5.5).

Figura5.5 La actividad metanogénica especifica como fraccion de la actividad metanogénica
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Sin embargo la biopelicula adherida mostré una mejor tolerancia a las concentraciones
iniciales de oxigeno desde 1.6 a 8 mg/L comparado con el desempefio del lodo granular.
Las concentraciones inhibitorias calculadas para la ICso y la ICi00 fueron 4.9y 12.4 mg/L de
oxigeno disuelto, en el caso del lodo granular. Los resultados fueron similares para la
biopelicula adherida, 6.4 y 13.4 mg/L de oxigeno disuelto para la ICso y la ICioo
respectivamente. Los valores de la ICsp corresponderian aproximadamente a un 24% de
oxigeno en el espacio gaseoso y es comparable a los resultados reportados por Tan et al.
(1999) que son de 18 y 26% de oxigeno en el espacio gaseoso para dos diferentes tipos de
lodo con actividades metanogénicas de 0.53 y 1.1 gDQO/gSSV-dia respectivamente. Las
actividades reportadas también son comparables con las obtenidas en este trabajo (Tabla
5.2).

Los resultados obtenidos con diferentes concentraciones de oxigeno sobre al actividad
total se muestran en la Tabla 5.3 y se puede observar que no hubo inhibicién de la actividad
total atn a la concentraciéon de oxigeno disuelto mas alta que fue de 26.8 mg/L, dicha
concentracion equivale a 100% de oxigeno en el espacio gaseoso de la botella. Como se
observa, la actividad sulfatorreductora en ambos tipos de biopelicula fue mayor que la
actividad metanogénica, los porcentajes de DQO removida fueron de 60 y 80% para el lodo

granular y la biopelicula adherida respectivamente.

Tabla 5.3 Las actividades especificas metanogénica, sulfatorreductora y total del lodo
granular (LG) y de la biopelicula adherida (BA) a diferentes concentraciones de
oxigeno disuelto inicial y su porcentaje inicial equivalente de oxigeno en el

espacio gaseoso (PIOG).

Oxigeno Actividad especifica (JDQO/gSSV-dia

disuelto P (9bQO/g )
inicial PIOG Metanogénica Sulfatorreductora  Total

(mg/L) (%) LG BA LG BA LG AB
5.4 20 0.36 0.41 0.51 0.65 0.84 1.0
10.7 40 0.30 0.42 0.51 0.65 0.81 1.1
16.0 60 0.30 0.38 0.47 0.64 0.77 1.0
215 80 0.30 0.36 0.50 0.65 0.80 1.0
26.8 100 0.28 0.30 0.47 0.66 0.75 0.96
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Con respecto al flujo de electrones hacia la sulfatorreduccién y metanogénesis se
observo que la fraccion de DQO utilizada via sulfatorreducciéon permanecié constante,
mientras que el uso de la DQO por las BM mostré una ligera disminucién pero atn asi
ocurrié a la concentracion de oxigeno disuelto mas alta. Después de la exposicion de 72
horas a la atmésfera con oxigeno éste no se detect6 en el espacio gaseoso de ninguna de las

botellas.

5.5 Discusion

Los ensayos de actividad en lote como los que se llevaron a cabo en este trabajo generan
resultados de toxicidad que son apropiados para determinar los efectos de una sola dosis
de inhibidor, después de un periodo de tiempo corto. Los datos obtenidos pueden ser
usados para relacionar el efecto de la dosis y los umbrales de toxicidad. De igual forma, los
valores son ttiles cuando se llevan a cabo comparaciones entre la toxicidad de varios
compuestos o la sensibilidad de diferentes grupos tréficos de microorganismos (O’Flaherty
y Colleran, 2000).

En términos generales, la biomasa adherida removié mas DQO que el lodo granular.
Esto también se reflej6 en las actividades més altas obtenidas por la biomasa adherida en
todas las concentraciones de sulfuro total. Las bacterias metanogénicas necesitaron un
cierto periodo de tiempo, antes de que comenzara la producciéon exponencial de metano en
los ensayos de actividad separada y simultdnea. En contraste, las actividades
sulfatorreductoras no exhibieron una fase de retardo atn a las concentraciones mas altas
de sulfuro total (1500, 1700, 2000 y 2500 mg/L). Aunque las actividades sulfatorreductoras
determinadas en la actividad total fueron similares (Tabla 5.1) puede observarse que existe
una diferencia muy marcada entre las actividades metanogénicas simultdneas. Es
importante recordar que en los ensayos individuales de la actividad metanogénica no se
uso sulfato para prevenir la sulfatorreducciéon y que en el ensayo simultaneo se usaron
acetato y propionato para que no existiera competencia entre la sulfatorreducciéon y la
metanogénesis. Los ensayos simultdneos se llevaron a cabo para evaluar las actividades

correspondientes cuando los substratos preferidos para cada proceso estuvieran
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disponibles en presencia de sulfato. Las actividades especificas son comparables con las
reportadas en la literatura. La actividad sulfatorreductora de un lodo granular con
propionato vari6 entre 0.42-0.75 y entre 1.5-2.1 gDQO/gSSV-dia, mientras que en una
mezcla de acetato, propionato y butirato la actividad era de 0.85 gDQO/gSSV-dia (Visser
et al.;1993a). La actividad metanogénica en el ensayo simultaneo fue obtenida del consumo
de acetato y propionato. En la literatura la actividad total para lodo granular con acetato,
propionato, butirato y sulfato se reporta entre 0.6 y 0.95 gDQO/gSSV-dia (Omil et al.,
1997a). En el presente trabajo, la actividad total usando acetato, propionato y sulfato fue de
0.54 y 1.1 gDQO/gSSV-dia en el lodo granular y la biomasa adherida respectivamente. Es
interesante destacar que la biomasa adherida mostré actividades mas altas que las
presentadas por el lodo granular, aunque los reactores de donde se obtuvo el inéculo
operaron con la misma composicién de substrato, los experimentos en lote se comportaron
de forma diferente. La biomasa obtenida en el reactor de lecho fluidificado inverso mostré
actividades metanogénicas y sulfatorreductoras especificas mas altas, esto podria
explicarse porque en la biopelicula formada seguramente hubo una mejor inmovilizacién
de las BSR al soporte plastico gracias a la velocidad descendente aplicada al reactor. La
habilidad de las BM de colonizar superficies porosas como son las esponjas de poliuretano
y las zeolitas més facilmente que las BSR se ha reportado anteriormente (Isa et al., 1986;
Yoda et al., 1987). Sin embargo en el presente trabajo las BSR mostraron una capacidad de
inmovilizacién en el soporte plastico equivalente al de las BM como lo sugieren las
actividades (Tablas 5.1y 5.2).

Los resultados de la toxicidad del sulfuro sobre el proceso sulfatorreductor mostraron
que la biomasa adherida tuvo una mejor tolerancia probablemente debido a un mejor
desarrollo de las BSR en el soporte plastico (Figura 5.2 B). Ademas el hecho de que la DQO
total removida por la biomasa adherida fuera mayor que la removida por el lodo granular
apunta también hacia una mayor poblacion sulfatorreductora en el soporte plastico. La ICso
estimada para la sulfatorreduccion fue de 750 y de 860 mg/L para el lodo granular y la
biomasa adherida respectivamente. Por esto puede decirse que el lodo granular result6 ser
menos tolerante hacia el sulfuro total. Debe tomarse en consideracién que a concentraciones

altas de sulfuro total la biopelicula adherida mostré una menor reduccion en la actividad
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que el lodo granular, como se observa en la Figura 5.2 B, a 2300 mg/L de sulfuro total el lodo
granular mostré 90% de reduccion en la actividad, mientras que la biopelicula adherida
tuvo 75% de reduccion.

Con respecto al flujo de electrones se observé que en el ensayo simultaneo la
sulfatorreduccion fue menos afectada que la metanogénesis tanto en el lodo granular como
en la biopelicula adherida. En general se observé una influencia directa de la concentracién
de sulfuro sobre la DQO removida que disminuy6 drasticamente a concentraciones
mayores de 500 mg/L. Concentraciones menores tuvieron influencia sobre la actividad
total pero fue menos severa. Esta concentracion parece ser una concentracién umbral en el
desarrollo simultaneo del proceso sulfatorreductor y metanogénico. En las botellas control,
la DQO consumida por el lodo fue solo 40% mientras que la biomasa adherida utiliz6é 100%
de la DQO suministrada. El bajo consumo de DQO en el lodo granular puede ser el
resultado del efecto tan drastico del sulfuro sobre la actividad total. Respecto a la tolerancia
hacia la concentracién sulfuro, la biomasa adherida toler6 mucho mas el aumento de la
concentracion de sulfuro. Este fendmeno puede atribuirse a una adhesion selectiva de las
BSR al soporte plastico. Los microorganismos inmovilizados se desempefiaron mejor en
presencia de sulfuro cuando se encontraban adheridos a un soporte que cuando estaban
agregados como lodo granular. Esta tolerancia puede estar relacionada también con un
mayor contenido de BSR en la biopelicula adherida que en el lodo granular.

Para describir el comportamiento de la inhibicién por producto causada por el sulfuro
se propone usar un modelo (Levenspiel, 1989). El modelo propuesto (ec. 5.1) se ajusta para
la constante especifica de reacciéon exponencialmente con la constante n. Basdandose en el

hecho de que en un reactor sulfatorreductor el sulfuro total sera un producto téxico ya sea

para las BM o para las BSR.

k = kmax [1— I) 6.1
IC100

donde:

k: actividad especifica (g DQO/ g-dia)
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kmax: actividad maxima especifica (g/g SSV-dia)
L: Concentracién del inhibidor (mg/L)
IC100: Concentracion de sulfuro total a la cual se detiene la reaccion (mg/L)

n: constante de ajuste del modelo

La constante exponencial # fue calculada como la pendiente obtenida de la relacién de
las tasas especificas log k/kmax vs. el término de inhibicion de la ecuacién 5.1: log (1-
I/1C100), usando el método de minimos cuadrados. En donde k representa a la actividad
especifica inhibida y kmax es la actividad especifica sin inhibir. Los valores de ,

coeficientes de correlacion y las concentraciones de IC100 se presentan en la Tabla 5.4.

Tabla5.4 La constante exponencial ny las concentraciones inhibitorias de sulfuro total 1Cso

e 1C1o00 en los diferentes ensayos de la actividad.

Proceso y tipo de . P 1C100 1Cso? ICso?
biopelicula (mg/L) (mg/L) (mg/L)
Metanogénico separado 13 0.994 1899 800 924
LG
Metanogénico separado 1.9 0.998 2308 1250 1305
BA
Sulfato-reductor 2.0 0.993 2713 750 517
separado LG
Sulfato-reductor 2.8 0.893 3485 860 1083
separado BA
Metanogénico 2.6 0.999 1500 450 -
simultaneo LG
Metanogénico 1.1 0.934 2119 900 1034
simultaneo BA
Sulfato-reductor 1.7 0.999 1500 1000 -
simultaneo LG
S_ulfatq-reductor 1.5 0.968 2962 1100 1098
simultaneo BA
! Determinada de las gréaficas 4.2 y 4.3 2 Obtenida por el modelo

Los valores de 1 son en todos los casos mayores a 1, los ensayos en los que n fue mayor

o cercana a 2 corresponden a un decremento inicial rdpido en la actividad a bajas
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concentraciones de sulfuro total. Como en el caso del proceso de sulfatorreduccion llevado
a cabo por separado para ambos tipos de biopelicula, en el ensayo metanogénico separado
para la biomasa adherida y el ensayo metanogénico simultaneo para el lodo granular. Los
valores cercanos a 1 describen un decremento lineal en la actividad, conforme el valor
aumenta la relacion se convierte en una curva.

Reuniendo toda la informacién previa puede decirse que el proceso sulfatorreductor
fue mas resistente a la toxicidad por sulfuro y en general la biomasa adherida mostré una
mejor respuesta que el lodo granular. Las concentraciones inhibitorias obtenidas para el

proceso metanogénico son comparables con los valores reportados (Tabla 5.5).

Tabla 5.5 Las concentraciones que causan 50% de inhibicion de la actividad metanogenica.

Tipo de 1C50 _
biopelicula pH (mg/L) Referencia
Lodo granular 7.0-7.2 810 [Koster et al., 1986]
Lodo granular 7.8-8.0 841 [Koster et al, 1986]
Lodo granular 7.2-71.4 564 [Visser et al., 1996]
Lodo granular 8.1-8.3 590 [Visser et al., 1996]
Lodo granular 7.5-7.7 924 Este trabajo
Biomasa adherida 7.5-7.7 1305 Este trabajo

Se ha reportado que la concentraciéon de sulfuro total mas que la concentraciéon de
sulfuro no ionizado (H2S) es la responsable de dictar la inhibicién del sulfuro sobre las BSR,
tanto en lodo granular como en lodo floculento (Lens, et al. 1998). La inhibicién de la
sulfatorreduccién en ambos tipos de biomasa utilizada es comparable con las observaciones
de Visser et al. (1996) que report6 concentraciones de 615 y 1125 mg/L de sulfuro total para
intervalos de pH de 7.2-7.4 y de 8.1-8.3 respectivamente. En los ensayos por separado, las
bacterias sulfatorreductoras fueron mas tolerantes al sulfuro total que los metanogénicas.
Se ha reportado también que, en pruebas en lote, las BSR fueron mas sensibles al sulfuro
total que las BM (Koster, et al. 1986); sin embargo en el presente trabajo se observé lo
opuesto, las BSR fueron mas tolerantes al sulfuro total que las BM. Muy probablemente, la

alta tolerancia puede deberse al largo periodo de operacion de los reactores (de donde se
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obtuvo el inéculo) bajo altas concentraciones de sulfuro total, mayores a 600 mg/L. La
actividad sulfatorreductora incrementé su tolerancia al sulfuro cuando se llevé acabo
simultdneamente con la metanogénesis en ambos tipos de biopelicula. Sin embargo las BM
fueron mas inhibidas por el sulfuro que las BSR cuando los dos procesos se llevaron a cabo
simultdneamente. McCartney y Oleskiewickz (1991) reportaron resultados similares para
un lodo suspendido adaptado a lactato, acetato y sulfato a relaciones DQO/SO4* de 1.6 y
0.8. Por otro lado, los mismos autores (1993) reportaron un incremento en la sensibilidad
de las BSR hacia concentraciones elevadas de sulfuro, para un lodo granular suspendido
adaptado a lactato, acetato y sulfato (DQO/SO4* de 3.7). Probablemente, para el lodo
adaptado a relaciones menores DQO/SO4? una oxidacion directa del lactato, propionato y
otros acidos grasos por las BSR era la ruta de degradaciéon més importante, por lo que el
efecto del sulfuro podria atribuirse directamente a la inhibiciéon de las BSR. Aunque los dos
tipos de biopelicula se adaptaron a substratos y condiciones similares en los reactores, estos
se desempefiaron de forma diferente en los estudios de inhibicién. Los cambios en las
sensibilidades relativas de la biomasa probada pueden sugerir un cambio en la poblacién,
pues las bacterias incapaces de adherirse a la matriz plastica fueron lavadas del reactor y
estuvieron presentes en pequefios nimeros. Es muy probable que las BSR predominaran
en la biomasa adherida como lo indican las actividades sulfatorreductoras que resultaron
ser mayores comparadas con las del lodo granular.

Kato et al. (1993a) reportan alta tolerancia del lodo anaerobio al oxigeno; para dos tipos
de lodo con actividad metanogénica de 0.86 y 0.26 g DQO/g SSV-dia, los valores de ICsp
reportados son 40 y 33% de oxigeno en el espacio de cabeza de la botella, respectivamente.
Los autores reportaron también una relacién espacio gaseoso/volumen de liquido de 4.5,
mientras que la relacién utilizada en el presente trabajo fue de 3.8. El experimento fue
realizado para tener informacién sobre la tolerancia hacia el oxigeno por los dos tipos de
agregados microbianos contenidos en los reactores. El hecho de que después de 72 horas de
exposicion al oxigeno no se detectara oxigeno residual en ninguna de las botellas (tanto del
ensayo de la actividad metanogénica como de la actividad total) obedece a la accién de las
bacterias facultativas como proponen Kato et al. (1993b) y en el caso de la actividad total a la
combinacién del papel de las bacterias facultativas junto con la reaccién quimica del sulfuro

producido con el oxigeno. En comparaciéon con el ensayo de la actividad metanogénica
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individual la metanogénesis en el ensayo simultdneo mostré mejor tolerancia a la presencia de
oxigeno, mientras que ocurri6 lo contrario cuando el inhibidor fue el sulfuro.

El efecto de la concentracion mas alta de oxigeno disuelto en la metanogénesis en el
ensayo simultdneo representé una reducciéon del 15% en la actividad metanogénica
comparada con el control. Mientras que la sulfatorreduccion no fue afectada para nada y
permaneci6 constante. La reduccién en la actividad total es una consecuencia directa de la
inhibicién de la metanogénesis por el oxigeno.

La alta tolerancia hacia el oxigeno en el proceso simultaneo puede explicarse gracias al
consumo de oxigeno debido a la reaccion espontdnea del sulfuro producido con el oxigeno
en combinacién con la actividad de las bacterias facultativas. Por lo que un aumento en el
consumo de oxigeno disminuye la profundidad con la que el oxigeno pudiera penetrar la
biopelicula y la metanogénesis asi como la sulfatorreducciéon pueden llevarse a acabo sin
ningtn problema a altas concentraciones de oxigeno disuelto. El sulfuro producido por la
sulfatorreducciéon pudo reaccionar con el oxigeno suministrado, existen reportes de que la
velocidad de remocion de oxigeno por oxidacion quimica de sulfuro en un agua residual
es mayor comparada con el consumo de oxigeno por biomasa heterotréfica en redes de
agua residual; por otro lado, la oxidacion biolégica de sulfuro fue menor al 40% de la
oxidacion total (Nielsen, et al., 2003). En el presente estudio la actividad sulfatorreductora
fue similar entre el control y las botellas expuestas a 26.8 mg/L de oxigeno disuelto (Tablas
4.4y 4.5). Sin embargo, las concentraciones de sulfuro medidas al final del experimento no
lo fueron. Para el lodo granular el sulfuro total en el control fue 562 mg/L y a la
concentracion més alta de oxigeno fue de 270 mg/L. En el caso de la biopelicula adherida
el sulfuro total fue de 930 mg/L para el control y para la botella expuesta a la concentraciéon
de oxigeno disuelto mas alta fue de 273 mg/L. Esta diferencia apoya la hipétesis de que
efectivamente una parte del sulfuro producido reaccion6 quimicamente con el oxigeno
suministrado. Los resultados experimentales ilustran que la actividad sulfatorreductora no
fue afectada por concentraciones crecientes de oxigeno. La tolerancia de las BSR al oxigeno
se ha reportado para especies del género Desulfovibrio (Cypionka, 2000), siendo unas de las

especies mas comunes de BSR encontradas en lodo anaerobio.

108



6. Conclusiones

En el tratamiento anaerobio de aguas residuales con alto contenido de sulfato la relacién
DQO/SO4* juega un papel importante y puede marcar la diferencia entre lograr la
remocion de materia organica y sulfato por el proceso de sulfatorreducciéon o tener un
proceso metanogénico deficiente.

Los resultados obtenidos al operar los reactores UASB y LFI bajo condiciones de
sulfatorreduccién mostraron que las relaciones DQO/SO4?* cercanas a la estequiométrica
de 0.66 promovieron la formacién de sulfuro con la consecuente disminucién de la
metanogénesis. El comportamiento de ambos reactores fue igualmente eficiente al alcanzar
eficiencias de remocion de DQO mayores a 90%. Para lograr tener un proceso
sulfatorreductor, a partir de un lodo metanogénico es recomendable alimentar el reactor
con un substrato mas afin a las BSR con el fin de inducir su participacién en el proceso
anaerobio. También resulta adecuado mantener la relacion DQO/SO4% cercana a la
estequiométrica para propiciar que la eficiencia de la produccién de sulfuro sea mayor que
la de metano. En este sentido, el lactato fue un substrato adecuado para promover la
sulfatorreduccion. Sin embargo, el uso de este compuesto resultaria ser muy costoso para
una aplicacioén a gran escala; por lo que econdmicamente seria conveniente para producir

in6culos ricos en BSR.

Fue posible llevar a cabo la oxidacion del sulfuro presente en el efluente de un reactor
anaerobio al ser tratado en un reactor aerobio; aunque no se logré la méxima recuperaciéon
de azufre elemental, ya que no se alcanz6 un recuperacion de azufre elemental mayor a
80% del azufre alimentado. Este hecho es atribuible a la variaciéon de la concentracion de
sulfuro en el efluente del reactor aerobio. Cuando las condiciones de alimentacién de
reactor fueron mas controladas al alimentarlo con un efluente sintético que contenia sulfuro
de sodio la recuperacion de azufre elemental lleg6 a ser de 75% del azufre alimentado.

En la operacién de los reactores aerobios en los que la aireacién se lleva a cabo por
separado es indispensable un control adecuado de la relacion oxigeno/sulfuro, tratando de

mantenerla alrededor de la estequiométrica que es de 0.5; pues este parametro marca la
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diferencia entre lograr la oxidacién parcial de sulfuro a azufre elemental o tener un proceso
que lleve a la oxidacién total hasta sulfato y regresar al punto de partida, lo cual
ambientalmente no tiene ningtin sentido.

La determinacién de la capacidad méxima oxidativa resulta ser indispensable para
poder calcular la carga maxima de sulfuro que se puede aplicar al reactor aerobio, de otra
forma se corre el riesgo de no tener condiciones 6ptimas para que la ruta de oxidacién se
detenga en azufre elemental como sucedi6 en este trabajo. Se demostré que es posible la
formacion de azufre a partir de un efluente conteniendo sulfuro. Los experimentos
dindmicos demostraron que el consorcio de bacterias sulfoxidantes puede pasar de la
oxidacion completa hasta sulfato a la oxidacién parcial a azufre elemental sin mayor
problema.

A manera de recomendaciones se propone un sistema en el cual se lleve a cabo el
monitoreo en linea de la concentraciéon de sulfuro o tener un sistema de suministro de
oxigeno en el que se pudieran fijar concentraciones maximas y minimas para suministrar
el oxigeno intermitentemente con la finalidad de minimizar la produccién de sulfato en el
aireador. La concentraciéon de oxigeno disuelto suministrada al reactor debe de ser la

minima posible, cercana a 0.2 mg/L o menor.

Los ensayos de inhibicién con sulfuro y oxigeno sobre las actividades metanogénica,
sulfatorreductora y total de las bacterias presentes en los reactores anaerobios mostraron
que la biopelicula desarrollada en el soporte del reactor de lecho fluidificado inverso fue
mas tolerante a las concentraciones de sulfuro que el lodo granular, pues present6 ICso de
1250, 860 mg ST/ L para las actividades metanogénica y sulfatorreductora respectivamente
que fueron mayores que las obtenidas para el lodo granular. En este sentido, el reactor LFI
resulté ser mas robusto que el reactor UASB. Puesto que las actividades metanogénica y
sulfatorreductora en la biopelicula y en el lodo granular fueron similares se puede concluir
que las bacterias sulfatorreductoras las bacterias metanogénicas presentaron propiedades
semejantes para adherirse a la matriz de pldstico, lo que aunado a la presion selectiva
ejercida por la alta velocidad descendente result6é en una densa poblacién de estos dos tipos

de microorganismos. El proceso metanogénico fue més tolerante al sulfuro (ICsp= 800y 1250
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para el lodo granular y biomasa adherida respectivamente) cuando este se llevé a cabo
individualmente que cuando ocurrié al mismo tiempo que la sulfatorreduccién (ICso= 450
y 900 para el lodo granular y la biomasa adherida respectivamente). En cambio, para el
proceso sulfatorreductor se observo lo opuesto. La ICsp en el proceso por separado fue de
750 y 860 mg ST /L para el lodo granular y lo biomasa adherida respectivamente, mientras
que la ICsp en el proceso simultdneo fue de 1000 y 1100 mg/L para el lodo granular y la
biomasa adherida respectivamente.

En cuanto a la inhibicion de oxigeno, el lodo granular y la biopelicula pudieron tolerar
igualmente hasta 26.8 mg/L de oxigeno disuelto. Los resultados sugieren que la adicién de
oxigeno a un reactor sulfatorreductor no causaria la pérdida de la actividad
sulfatorreductora de tal forma que la integracion de condiciones anaerobias y aerobias
dentro del mismo reactor serfa posible con el objeto de alcanzar la remocién bioldgica de

azufre a partir de compuestos oxidados de azufre.
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